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RESUMEN 
 
 El aumento global de la demanda de energía junto con la inminente reducción de las 
reservas de combustibles fósiles y el grave impacto ambiental producido por su uso, han 
derivado en el desarrollo de nuevas tecnologías para obtener combustibles líquidos a partir de la 
biomasa de tipo lignocelulósico. A diferencia del petróleo, estos biocombustibles presentan un 
elevado contenido de oxígeno, convirtiéndolos en incompatibles con las infraestructuras 
actuales. Hoy en día, existen varias tecnologías enfocadas en la mejora de estos 
biocombustibles, siendo los procesos de copirólisis de biomasa con promotores plásticos, la 
pirólisis catalítica in situ y el craqueo catalítico de sus vapores, tres de las técnicas que están 
presentando unos resultados prometedores y cuya investigación se encuentra en un estado 
creciente. 
 Así, en el trabajo expuesto en esta memoria se aborda no sólo el grave problema 
medioambiental causado por la extracción y el uso de los combustibles fósiles, sino también 
otros de igual importancia relativos a la disposición y valorización energética de varios residuos 
como los neumáticos fuera de uso o la biomasa residual forestal como alternativa a la 
producción de un combustible líquido. Estos nuevos combustibles líquidos, deben ser capaces 
de minimizar dichos impactos negativos en el medioambiente así como satisfacer las exigencias 
marcadas en las presentes infraestructuras energéticas para cumplir con las expectativas fijadas 
a medio plazo por la UE en las que se pretende incorporar los biocombustibles líquidos al 
mercado. 
 Para hacer frente a dicho objetivo, se han planteado tres estrategias diferentes que 
engloban: (i) el proceso de copirólisis de biomasa y neumáticos fuera de uso; (ii) el proceso 
integrado de pirólisis catalítica con transportadores de calor de bajo coste, en los que se incluyen 
materiales de tipo mineral como la sepiolita, la bentonita o la atapulgita, residuos industriales 
como el red mud, o materiales de tipo calcáreo como la caliza calcinada o la dolomita calcinada; 
y (iii) el craqueo catalítico de los vapores del bioaceite como una segunda etapa del proceso de 
mejora del bioaceite a través de zeolitas de tipo ZSM-5. Dichas zeolitas han sido sometidas a 
varios procesos de síntesis para crear por una parte, redes secundarias mesoporosas que 
permitan mejorar la accesibilidad y el transporte molecular en las mismas y aumentar así su 
potencial catalítico y, por otra, para incorporar diferentes metales a las mismas, de manera que 
estos nuevos puntos activos junto con los sitios ácidos Brønsted ya presentes en la estructura 
cristalina de la zeolita, puedan llegar a producir un bioaceite con mejores prestaciones. 
 
    
 El desarrollo de dichas estrategias, se ha llevado a cabo en diferentes instalaciones 
experimentales en las cuales se ha realizado a su vez la puesta a punto y el mantenimiento, para 
obtener y mantener unas condiciones experimentales óptimas. Dichas instalaciones comprenden 
plantas a escala de laboratorio equipadas con reactores de lecho fijo, así  como una instalación a 
escala piloto equipada con un reactor de tornillo sin fin que ha permitido obtener unos 
resultados más representativos en vistas a aplicaciones industriales.   
 El trabajo de investigación llevado a cabo ha permitido obtener biocombustibles 
líquidos de mejor calidad en comparación con los procedentes del proceso de pirólisis de 
biomasa lignocelulósica. Dichas mejoras se ven reflejadas principalmente en la obtención de un 
bioaceite que presenta menor acidez, menor contenido de oxígeno, y por tanto mayor poder 
calorífico, y mayor estabilidad a lo largo del tiempo. Adicionalmente, se ha conseguido 
aumentar notablemente el contenido en compuestos aromáticos ligeros, llegando a obtenerse 
valores máximos no antes reportados en la literatura.  
 Por otra parte, las fracciones sólidas y gaseosas obtenidas en el proceso fueron 
analizadas en profundidad y, a través de un estudio basado en diferentes ciclos de pirólisis y 
regeneración del catalizador a partir de su combustión, ha sido posible integrar el proceso de 
una manera sencilla que a su vez, permite generar electricidad neta una vez cubiertas las 
necesidades del proceso. 
 Así, los resultados obtenidos en esta Tesis Doctoral confirman el gran potencial que 
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DHO   Deshidroxigenación catalítica a alta presión  
FCC  Craqueo catalítico en lecho fluidizado  
FTIR    Espectroscopia infrarroja por transformadas de Fourier de moléculas sonda   
GC/MS  Cromatografía gases/masas  
GC-MS-MS  Cromatografía de gases/masas-masas 
HAPs  Hidrocarburos policíclicos aromáticos  
IEA  Agencia estatal de la Energía International  
MFI    Acrónimo del inglés Mobil-five type zeolites 
MCM    Acrónimo del inglés Mobile Crystalline Material 
NFU  Neumáticos fuera de uso 
PC  Poder Calorífico 
PCS   Poder Calorífico Superior 
PCI  Poder calorífico inferior 
PE  Polietileno 
PID  Controlador proporcional, integral, derivativo 
PP  Polipropileno 
PS   Poliestireno 
KF  Método Karl-Fischer 
SBA   Universidad de Santa Bárbara  
TAN   Número de acidez total  
TDC  Detector de conductividad térmica   
TEM  Microscopía electrónica de transmisión  
TGA    Análisis termogravimétricos 
TPD   Desorción a temperatura programada 
TPR   Reducción a temperatura programada  
TPO   Oxidación a temperatura programada  
UE  Unión Europea 
XRD    Difracción de rayos X   
ZSM-5   Acrónimo del inglés Zeolite Socony-Mobil # 5 
 
Abreviaturas: 
cB  centros ácidos de Brønsted (µmol/g) 
cL   centros ácidos de Lewis(µmol/g) 
SBET    Área superficial calculada aplicando la ecuación BET (m
2/g) 
Smeso    Área de la superficie mesoporosa (m
2/g) 
VMESO    Volumen de mesoporos (cm
3/g) 
VMICRO  Volumen de microporos (cm
3/g) 
 
































1. Introducción general  
 
1.1 Situación actual 
 
Es de conocimiento general que los combustibles fósiles tales como el carbón, el gas 
natural y el petróleo, son la mayor fuente de producción de energía primaria en la actualidad. 
Según apunta la agencia estatal de la energía (IEA) [1], los datos referentes a los últimos años 
muestran que, dichas materias primas, conforman aproximadamente el 75% de las fuentes de 
energía primaria en España (ver Figura 1.a). Éstas, a su vez, acaparan el 80 % de las fuentes de 
energía utilizadas a nivel mundial para dicho fin (ver Figura 1.b), lo que representa 
aproximadamente el 70 % del total de las emisiones de efecto invernadero. Este hecho implica 
un gran riesgo para la sociedad actual y futura ya que, tanto la extracción como la utilización de 
dichos combustibles, lleva asociado un grave impacto medioambiental. Todo ello, unido con el 
creciente aumento de la demanda de la energía [1][2] y las limitaciones en cuanto a 
disponibilidad de dichos combustibles fósiles, representa una amenaza que precisa de una 
solución sostenible.  
Por otra parte, dentro de los diferentes sectores energéticos existentes, el sector 
transporte y el sector eléctrico resultan ser los más demandados y cuyo peso en la sociedad ha 
ido aumentando año tras año hasta alcanzar unas cifras significativas superando el 70% en los 
últimos años (ver Figura 1.c). Para mantener dicha demanda, dichos sectores adquieren una total 
dependencia en la utilización de los combustibles líquidos procedentes del petróleo como fuente 
de energía. Si bien se han estudiado diferentes alternativas a dichos combustibles líquidos para 
la producción de energía, actualmente no existe una fuente de energía alternativa que sea capaz 
de abordar dicha demanda a un precio competitivo y minimizando el impacto medioambiental 







Figura 1. (a) Distribución de las diferentes fuentes de energía primaria en España. (b) Distribución de las diferentes 
fuentes de energía primaria a nivel mundial. (c) Distribución de la energía por sectores a nivel mundial. Fuente: IEA, 
datos referentes a los informes de los últimos años 
 
 Ante esta problemática, se ha planteado la utilización de la biomasa como fuente de 
energía renovable en la producción d
supone un gran desafío debido a que las instalaciones actuales están diseñadas para el uso de 
combustibles fósiles. Sin embargo, es de gran interés afrontar y superar el reto de su 
implantación y mayor propagación ya que, no sólo se reduciría el impacto medioambiental 
asociado al uso de los combustibles fósiles sino también, porque la biomasa está distribuida de 
una manera más uniforme sobre la superficie de la tierra, y su explotación podría rea
mediante la implantación de tecnologías a menor escala con menores inversiones de capital. 
Adicionalmente, hay que sumar los intentos de la Unión Europea para reducir las emisiones de 
gases de efecto invernadero en los que se pretende promover el u
fijando que un 10% de la energía total sea de origen renovable para el año 2020 
Dentro de los biocombustibles líquidos que se pueden obtener a partir de la biomasa 
cabe resaltar dos tipos: los biocombustibles de primera generación y los de segunda generación. 
Los biocombustibles de primera generación son aquellos obtenidos utilizando como materias 
primas cultivos agrícolas destinados a la alimentación humana, entre los cuales destaca el 
biodiésel o el bioetanol. Estos biocombustibles de primera generación no se pueden co
como una solución al problema de sostenibilidad planteado, ya que tienen que hacer frente a 
diferentes cuestiones de alto impacto social, como son la gran competencia con el mercado 
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consumo en exceso de dos recursos naturales básicos como son la tierra de cultivo y el agua. 
Hasta la fecha, no muchas empresas han comercializado este tipo de combustibles y su escalado 
continúa siendo una tarea compleja para alcanzar la producción demandada en las biorefinerías 
y para competir con la industria alimentaria.  
Por otra parte, los biocombustibles de segunda generación son aquellos producidos a 
partir de biomasa lignocelulósica. Este tipo de biomasa se origina bien a partir de residuos 
agrícolas o forestales, bien de subproductos industriales. Por ello, su procesado implica 
directamente la desaparición de la competencia con el mercado alimenticio, así como el mínimo 
consumo de recursos naturales como son la tierra de cultivo y el agua. Además, su uso conlleva 
una reducción mayor de las emisiones de gases de efecto invernadero. Todo ello supone que la 
biomasa de tipo lignocelulósico pueda considerarse como una importante fuente de energía de 
carácter renovable [5] y que exista un interés creciente hacia su aprovechamiento energético en 
la producción de biocombustibles líquidos. Dentro de las distintas tecnologías existentes para la 
obtención de biocombustibles líquidos a partir de biomasa de origen lignocelulósico se puede 
diferenciar entre los procesos biológicos, principalmente basados en la hidrólisis-fermentación 
de biomasa para la obtención de bioetanol; y los procesos químicos, basados tanto en el proceso 
de gasificación para obtener gas de síntesis y posterior reacción de Fischer-Tropsch como en el 
proceso de pirólisis. Si bien todas estas tecnologías pueden jugar un papel importante en el 
aprovechamiento energético de la biomasa, en esta memoria de tesis me centraré 
exclusivamente en el proceso de pirólisis, cuyo desarrollo y aplicación industrial está avanzando 
de forma considerable durante los últimos años [6]. La pirólisis se presenta como una alternativa 
más atractiva que el resto de las tecnologías, debido a que además de un líquido pirolítico o 
bioaceite, se obtiene un biocombustible sólido y unos gases, que pueden ser utilizados no sólo 
para cubrir los requerimientos energéticos del proceso, sino también para la producción de 
electricidad. Conviene destacar que los bioaceites presentan una densidad de energía 
volumétrica que es al menos 5 veces mayor que la biomasa sólida, lo que permite que puedan 
ser almacenados y transportados de una manera mucho más sencilla. Este hecho es de gran 
importancia ya que permitiría impulsar la utilización de pequeñas instalaciones de pirólisis 
cercanas a los puntos de producción, o incluso móviles, de forma que se produjeran bioaceites 
que serían fácilmente transportados hasta grandes instalaciones para su posterior procesado.  
Los primeros trabajos enfocados en el desarrollo del proceso de pirólisis de biomasa 
para la obtención de un biocombustible líquido con vistas a su aplicación como combustible 
datan del año 1974 y fueron llevados a cabo por Finney y Garret [7]. Años más tarde, Garret y 
Mallan [8] patentaron el primer diseño del proceso, el cual fue llevado a cabo 
experimentalmente llegando a producir cantidades cercanas al 40% en peso de un 
biocombustible líquido. Sin embargo, dicho proceso no cumplió las expectativas poniendo en 




entredicho su viabilidad económica y la planta tuvo que cerrar debido a la falta de fondos [9]. 
Desde entonces, el interés renovado de los procesos de pirólisis de biomasa ha ido 
evolucionando, quedando patente expresamente en los numerosos trabajos publicados desde el 
año 2000 y su más que notorio crecimiento exponencial en los últimos años, especialmente a 
partir del año 2010 (ver Figura 2). En estos trabajos se han estudiado los diferentes aspectos de 
la pirólisis de la biomasa. Aspectos que van desde la utilización de distintos tipos de biomasa 
como materia prima, hasta el análisis, la utilización y la mejora de los productos obtenidos, ya 
sea para su futura aplicación como biocombustibles o como fuente de productos químicos. 
 
Figura 2. Evolución del número de publicaciones en revistas científicas internacionales desde el año 2000 en relación 
al proceso de pirólisis de biomasa. 
 
Tal y como se expone en la literatura, merece la pena mencionar que, en cualquier caso, 
estos líquidos obtenidos tras el proceso de pirólisis sólo podrían presentar una solución parcial 
al problema expuesto, ya que posteriormente necesitan ser sometidos a un proceso de refino 
adecuado que lleve a un biocombustible de segunda generación compatible con la actuales 
infraestructuras. En este sentido y dependiendo de las propiedades de los líquidos obtenidos tras 
el proceso de pirólisis y, en concreto, en caso de que los líquidos pirolíticos obtenidos 
presentaran miscibilidad con las actuales corriente de refinería o no, los procesos de refino 
podrían ser realizados bien de forma conjunta con las corrientes de refinería en las actuales 
instalaciones o bien en biorefinerías especialmente diseñadas y construidas para este tipo de 
materias. Por todo esto, el uso del proceso de pirólisis de biomasa residual lignocelulósica para 
la producción de biocombustibles líquidos de segunda generación se ha fijado como un reto 
tecnológico de la sociedad actual, donde todavía quedan numerosas dificultades tecnológicas 
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que necesitan ser resueltas por la comunidad científica. Entre ellas, destaca la búsqueda de 
procesos sencillos que conduzcan a la producción de bioaceites estables y miscibles con las 
actuales corrientes de refinería, así como catalizadores que presenten un comportamiento estable 
en el refino de los bioaceites que permitan la producción eficiente de biocombustibles 
compatibles con las actuales infraestructuras de generación de energía. En definitiva, materiales 
y procesos que permitan mejorar los presentes resultados en términos de eficiencia y calidad del 
producto obtenido. 
 
1.2 Biomasa residual lignocelulósica 
 
La biomasa de tipo lignocelulósico se puede definir como las plantas y los compuestos 
orgánicos derivadas de ellas, que contienen hemicelulosa, celulosa y lignina como compuestos 
mayoritarios. Normalmente, estos componentes estructurales, se agrupan conformando una 
proporción determinada en la biomasa: un 40-60% en peso de celulosa, un 20-40% en peso de 
hemicelulosa y un 10-25% en peso de lignina, dependiendo de la especie [10]. Asimismo, la 
biomasa lignocelulósica presenta otros componentes secundarios en menor proporción. Por una 
parte, pequeñas cantidades de extractivos, generalmente moléculas orgánicas como terpenos, 
ácidos grasos, ceras, proteínas, compuestos fenólicos e hidratos de carbono, y por otra, 
minerales, principalmente en forma de metales alcalinos y alcalinotérreos como potasio, calcio, 
sodio o magnesio [11][12]. El contenido de estos componentes minoritarios en la biomasa 
puede variar desde valores menores al 1% hasta valores del 15-25%, estos últimos alcanzados 
principalmente en residuos forestales y agrícolas [12]. 
El componente mayoritario, la celulosa, conforma el marco estructural de las células 
formando una larga cadena lineal polimérica responsable de la apariencia fibrosa de la biomasa. 
Es un polímero cristalino de glucosa de forma helicoidal en el que se repite la unidad C6H12O6. 
La hemicelulosa es un polímero amorfo compuesto por cadenas más cortas de azúcares, hasta de 
cinco tipos diferentes, cuyo componente principal es el monómero de xilosa. La lignina es un 
polímero de elevado peso molecular y estructura no bien definida que cementa las fibras de 
celulosa y hemicelulosa, confiriéndoles una consistencia y estructura característica a los tejidos 
vegetales. 
Una variante de este tipo de biomasa son los residuos de tipo forestal, que en sentido 
estricto se pueden definir como los restos del árbol (ramas, raberón, hojas y fustes defectuosos) 
que quedan sobre la superficie del monte después del aprovechamiento maderable, claras y 
clareos o como consecuencia de la construcción de caminos. Su utilización no solo resulta 




beneficiosa debido a las ventajas medioambientales que supone, sino que también conduce a la 
obtención de otros beneficios socioeconómicos como permitir la mejora de la regeneración y 
reforestación artificial aumentando el crecimiento y su calidad, abaratar todas las operaciones 
silvícolas, disminuir el riesgo de plagas e incendios, aumentar la capacidad de aprovechamiento 
ganadero y/o fomentar la creación de nuevos puestos de trabajo, especialmente en las zonas 
rurales. Por tanto, la utilización de la biomasa residual forestal en aplicaciones energéticas 
representa una buena oportunidad para la gestión sostenible forestal [13]. 
 
1.3 Proceso de pirólisis de biomasa 
 
El proceso de pirólisis se puede definir como la degradación térmica de un determinado 
material a temperaturas moderadas, comprendidas entre 400 y 600ºC, y en ausencia de oxígeno. 
Se trata de un proceso endotérmico que constituye la primera etapa tanto de la gasificación 
como de la combustión de combustibles sólidos [14]. Tras el proceso de pirólisis de biomasa, se 
obtienen tres fracciones en forma de líquido, sólido y gas. Los rendimientos a dichos productos, 
dependen tanto de la materia prima utilizada, como de las condiciones de operación y el diseño 
del proceso. Dependiendo de estas condiciones de operación se puede diferenciar entre la 
pirólisis convencional y la pirólisis rápida [15].  
La pirólisis convencional, también conocida como pirólisis lenta o slow pyrolysis, 
centra su principal objetivo en la obtención de un producto sólido. Para alcanzar dicho objetivo, 
se utilizan tiempos de residencia altos (5-30 min) y rampas de temperatura claramente inferiores 
a las utilizadas en la pirólisis rápida. Este proceso lleva aplicándose durante décadas para la 
producción de carbón vegetal [15].  
La pirólisis rápida, también conocida como fast pyrolysis o flash pyrolysis, tiene como 
principal objetivo obtener altos rendimientos a la fracción líquida, también denominada bio-oil 
o bioaceite. Para alcanzar este objetivo, este proceso se lleva a cabo normalmente a 
temperaturas comprendidas entre 500 y 600ºC y fijando tiempos de residencia de los gases 
bajos. De esta manera, la materia prima es rápidamente calentada en ausencia de oxígeno, se 
volatiliza y se condensa rápidamente para evitar la aparición de reacciones secundarias 
indeseadas. De este modo, este proceso permite producir entre un 60-75% en peso de dicha 
fracción líquida, un 15-25% en peso de una fracción sólida, también conocida como residuo 
carbonoso, char o biochar, y un 10-20% en peso de una fracción gaseosa no condensable, 
dependiendo de la materia prima empleada [15]. Conviene mencionar que la mayoría de 
procesos de pirólisis rápida llevan asociados unos costes adicionales ya que requieren un pre-




tratamiento de la materia prima, que incluye básicamente un secado intensivo y un proceso de 
molienda de la misma para asegurar unos tamaños de partícula relativamente pequeños [16].  
En la Tabla 1 se muestran, a modo de comparación, los rendimientos típicos de las 
fracciones obtenidas en función de las distintas variantes de pirólisis de biomasa y otros 
procesos de valorización de la misma estrechamente relacionados como la gasificación, o la 
torrefacción. 
 
Tabla 1. Rendimientos típicos de los productos de pirólisis de biomasa lignocelulósica obtenidos mediante distintitas 
tecnologías de pirólisis, gasificación y torrefacción. Los valores de las diferentes fracciones están representados en % 
en peso. 
 
Tecnología Condiciones de operación Líquido Sólido Gas 
Rápida ~ 500ºC, tiempo de residencia de los vapores corto ~ 1 s 75% 12 % 13% 
Intermedia ~ 500 ºC, tiempo de residencia de los vapores ~ 10-30 s 50% 25 % 25% 
Lenta ~ 400ºC, tiempo de residencia de los vapores largo: días 30% 35% 35% 
Gasificación ~ 750-900 ºC 5% 10 % 85% 
Torrefacción ~ 290 ºC, tiempo de residencia de los sólidos ~ 10-60 min Máx. 5% 80 % 20% 
 Fuente: [17]  
 
1.3.1 Influencia de la celulosa, lignina y hemicelulosa en el proceso de pirólisis 
 
La composición de los tres elementos estructurales presentes en la biomasa 
lignocelulósica expuestos en la sección 1.2 juega un papel importante y determina la cantidad y 
la calidad del bioaceite final. Por tanto, el conocimiento del comportamiento de estos tres 
constituyentes en el proceso de pirólisis resulta esencial para analizar la conversión química de 
la misma. 
La velocidad y el grado de descomposición de cada uno de estos tres componentes 
dependen de los parámetros del proceso de pirólisis, es decir, del tipo de reactor, de la 
temperatura o de la presión a la cual se lleva a cabo el proceso [18]. Numerosos trabajos, entre 
los que destacan los realizados por varios autores [19][20][21][22][23][24], han analizado en 
detalle el comportamiento de estos tres componentes con la temperatura para diferentes tipos de 
biomasa. Normalmente, la celulosa comienza a descomponerse a las temperaturas más altas, 




alrededor de 250-330ºC, siendo su descomposición la más rápida. Por otro lado, la lignina y la 
hemicelulosa comienzan a descomponerse a temperaturas más bajas y a la misma temperatura 
aproximadamente, alrededor de los 180-220ºC, pero con un comportamiento diferente; mientras 
que la lignina se descompone lentamente, principalmente en un rango de 250ºC, hasta 450-
500ºC, la hemicelulosa se descompone solamente en un rango de 150ºC, hasta 330-350ºC 
aproximadamente. En la Figura 3 se puede ver en mayor detalle la descomposición de estos tres 
constituyentes con la temperatura. 
  
Figura 3. Pérdida de masa normalizada y velocidad de descomposición con la temperatura de la biomasa 
lignocelulósica, en concreto de madera de pino. Los tres componentes mayoritarios (lignina, celulosa y hemicelulosa) 
se encuentran representados por líneas discontinuas de color azul, morado y verde respectivamente. Fuente: Adaptado 
de Anca-Couce et al. [21]. 
 
Asimismo, el aporte de cada componente a las diferentes fracciones obtenidas sigue una 
tendencia diferente. La celulosa contribuye principalmente a la producción de líquido (hasta un 
72% en peso) debido principalmente a la descomposición en hidratos de carbono y agua [25]. 
Por otra parte, la fracción líquida que se obtiene de la hemicelulosa, en su mayoría compuestos 
ácidos, presenta rendimientos menores (hasta un 45% en peso), y por contra, produce cantidades 
significativas de char (25% en peso) y gas [25]. Finalmente, cabe destacar que el líquido que se 
obtiene a partir de la descomposición de la lignina presenta menor contenido de oxígeno que el 
obtenido a partir de los otros constituyentes estructurales de la biomasa y, por tanto, conduce a 
la obtención de un biocombustible líquido con la mayor densidad energética. Por esta razón, es 
conveniente destacar que puesto que la biomasa de tipo residual forestal muestra un mayor 
contenido en lignina que los residuos agrícolas (ver Tabla 2), su transformación pirolítica se 
presenta a priori como una mejor alternativa para producir bioaceites con fines energéticos, ya 
que éstos presentan una mayor densidad energética que el procedente de los residuos 
agroalimentarios. 




Tabla 2. Diferencias en la composición (celulosa, hemicelulosa, lignina y extractivos) entre los residuos forestales y 
los residuos agrícolas. 
 
Tipo de biomasa Celulosa (%) Hemicelulosa (%) Lignina (%) Extractivos (%) 
Residuos forestales 35-50 20-25 20-30 2-4 
Residuos agrícolas 38 26-29 15-19 5 
 Fuente: [26] 
 
1.3.2 Reactores de pirólisis 
 
El proceso de pirólisis presenta la posibilidad de ser llevado a cabo utilizando diferentes 
tecnologías de reactores. Los más destacados son los reactores de lecho fluidizado (burbujeantes 
y circulantes), reactores de cono rotatorio, reactores ablativos y reactores de tipo tornillo sin fin 
[27][28][29]. En la Tabla 3, se muestra un resumen comparativo de las diferentes tecnologías de 
reactores atendiendo a los rendimientos obtenidos en el proceso de pirólisis, las condiciones de 
operación y las posibilidades de escalado. Estas tecnologías, también han sido clasificadas 
dependiendo de su robustez y el atractivo del mercado [30], llegando a la conclusión de que los 
reactores con más potencial comercial son los reactores de lecho fluidizado y los reactores de 
tornillo sin fin (ver Figura 4). Las configuraciones de estos dos reactores con mayor potencial se 
encuentran reflejadas en la Figura 5. 
 
Tabla 3. Comparación de diferentes tecnologías de pirólisis de biomasa atendiendo a los rendimientos obtenidos en 
el proceso de pirólisis de biomasa y las posibilidades de aplicación en cuanto a las condiciones de operación y 




















Lecho fluidizado Comercial 75 Media Media Baja Medio Medio Alto Alto 
Lecho fluidizado 
circulante 
Comercial 75 Alta Baja Baja Grande Fácil Alto Alto 
Ablativo Laboratorio 75 Alta Grande Alta Pequeño Difícil Bajo Bajo 
Auger Comercial 60-75 Baja Media Alta Pequeño Fácil Bajo Bajo 
De vacío En espera 60 Alta Grande Media Grande Difícil Bajo Bajo 
Cono rotatorio Comercial 70 Media Media Alta Pequeño Fácil Bajo Bajo 
1: En porcentaje en peso 
Código de colores: verde-positivo; azul-moderado; gris-desfavorable. 
Código de escalado: laboratorio (1-20 kg/h); piloto (20-200 kg/h); comercial (2-20 toneladas/h). 





Figura 4. Representación gráfica del estado de la tecnología de pirólisis de biomasa frente al atractivo del mercado. 




Figura 5. Distintas configuraciones de reactores para la pirólisis de biomasa. En orden de izquierda a derecha en la 
parte superior: reactor de lecho fluidizado burbujeante, reactor de lecho fluidizado circulante. En la parte inferior: 
reactor de tornillo sin fin. Fuente: [15][30][47]. 




Los reactores del lecho fluidizado caracterizados por una construcción y una operación 
relativamente simple, proporcionan un buen control de la temperatura y una alta transferencia de 
calor a las partículas de biomasa debido a la alta densidad de sólidos [31]. Normalmente, estos 
reactores producen un bioaceite con un alto rendimiento y de relativa buena calidad [15]. Para 
llevar a cabo el proceso y conseguir una buena transferencia de calor, se requiere un tamaño de 
partícula de biomasa pequeño (menor que 2-3 mm), por lo que los costes de pre-tratamiento de 
la materia prima elevan de manera significativa los costes operacionales totales. En esta 
tecnología se utiliza comúnmente arena como fase sólida del lecho y se trabaja con elevados 
flujos de gas, que implican un alto consumo de gas inerte o la recirculación del gas no 
condensado. Además, debido a las altas velocidades de gas con las que se trabaja, es necesario 
la incorporación de sistemas de limpieza del gas en caliente o de filtración del bioaceite. 
Por otra parte, el reactor de tornillo sin fin, conocido también como Auger reactor o 
screw reactor, tiene un diseño simple y permite trabajar con bajos flujos de gas y operar de 
manera continua mostrando una gran reproducibilidad y estabilidad [13][33]. A través de esta 
configuración, la materia prima es transportada a través de un reactor cilíndrico accionado por 
un tornillo sin fin, mientras se descompone en una fracción gaseosa y una fracción sólida 
carbonosa. El producto gaseoso se condensa para obtener el bioaceite, mientras que el gas se 
puede almacenar o recircular dentro del proceso. Este tipo de reactores han demostrado ser muy 
robustos y fácilmente escalables, llegando a alcanzar capacidades de producción de 50-100 
toneladas de biomasa al día [13][34][35], comparables a las requeridas a nivel industrial. 
Conviene mencionar que el aporte de energía necesaria para llevar a cabo el proceso de pirólisis 
en este tipo de reactores, se realiza normalmente de una manera indirecta, por lo que la 
transferencia de calor es un factor limitante a la hora de aplicar una economía de escala. Para 
favorecer este proceso de transferencia de calor, se ha propuesto la incorporación de un 
transportador de calor que sea capaz de aportar de forma rápida y eficaz la energía necesaria 
para llevar a cabo el proceso [34]. Bajo esta configuración, se hace necesaria la incorporación 
de un combustor a la salida del reactor de pirólisis donde, mediante la combustión del char 
producido, se lleve a cabo el calentamiento del transportador de calor para su posterior 
recirculación al proceso de pirólisis. De esta forma, el proceso se convierte en cíclico y permite 
aprovechar al máximo todos los subproductos obtenidos, mejorando la integración energética 
del proceso.  
Debido a estas características, estos dos tipos de los reactores se han convertido en los 
más utilizados actualmente en la pirólisis de biomasa [36]. Si bien, inicialmente, los reactores de 
tipo lecho fluidizado permitían una mejor transferencia de masa y de calor, así como alcanzar 
mayores rendimientos a bioaceite, los reactores tipo tornillo sin fin han evolucionado hasta 
conseguir rendimientos a la fracción líquida comparables, tal y como queda demostrado en los 




trabajos de Liaw et al. [35][37]. Estos autores, tras un estudio del efecto de las condiciones de 
operación y de la temperatura en la cantidad y la calidad del líquido, concluyeron que por medio 
de este tipo de tecnología y un adecuado ajuste de las condiciones de operación, es posible 
alcanzar los rendimientos, tanto a biochar como a bioaceite, que se consiguen al operar en un 
reactor de tipo lecho fluidizado. Otros estudios recientes como el llevado a cabo en 2012 por 
Brown et al. [34], han demostrado que la incorporación de transportadores de calor, en concreto 
bolas de acero, para suministrar la energía necesaria al proceso, frente al calentamiento 
mediante hornos eléctricos externos, conlleva un incremento sustancial de la fracción líquida, 
llegando a obtenerse rendimientos cercanos al 75% en peso. Finalmente, me gustaría destacar 
que el potencial de esta tecnología queda patente en el hecho de que varias compañías 
importantes en el sector como ABRI-Tech en Canadá, Lurgi-Ruhrgas process en Alemania o 





El biochar, también conocido como carbón vegetal, se obtiene como fracción sólida tras 
el proceso de pirólisis. Este biochar es un material de alto contenido en carbono obtenido a 
partir de la descomposición de los constituyentes de la biomasa. En este biochar también está 
presente la fracción mineral que constituye la biomasa de partida.  
Las propiedades físico-químicas del biochar, así como sus propiedades mecánicas, 
dependen de las condiciones de operación utilizadas durante el proceso de pirólisis, así como de 
la composición de la biomasa utilizada, en especial de la humedad presente en la misma y el 
contenido de celulosa y lignina [38]. Normalmente, el contenido de carbono presente en este 
material comprende un rango desde 53% hasta un 96% en peso, mientras que el poder calorífico 
que puede presentar se sitúa en un rango de 20-36 MJ/kg [39][40].  
La principal ventaja del carbón vegetal sobre el carbón fósil se refleja en el 
prácticamente nulo contenido en azufre o mercurio y en las bajas concentraciones de nitrógeno 
y cenizas que presenta. Todo ello, unido con su relativo alto poder calorífico, lo hace atractivo 
para aplicaciones de gasificación y combustión como sustituto del carbón en la producción de 
electricidad, así como para aportar la energía necesaria para llevar a cabo el propio proceso de 
pirólisis. Además, debido a su estructura, caracterizada por una inherente porosidad, este 
material presenta una aplicación potencial para su utilización en procesos de filtración y 
adsorción de algunos contaminantes orgánicos e inorgánicos [41][42], especialmente después de 




ser físicamente o químicamente activado. Por otro lado, cabe destacar su potencial utilización 
como fertilizante. El biochar, al ser agregado a los suelos como fertilizante, mejora su 
estructura, es decir, su capacidad para retener agua y nutrientes, y su capacidad para reducir la 
lixiviación de pesticidas tanto a aguas superficiales como a subterráneas [43]. A su vez, permite 
mejorar las propiedades químicas para conseguir una mayor fertilidad de los suelos que sean 
pobres en materias orgánicas o muy salinos. 
 
1.5 Gas de pirólisis 
 
La fracción gaseosa desprendida durante el proceso de pirólisis de biomasa está 
compuesta principalmente por dióxido de carbono, monóxido de carbono, hidrógeno, 
hidrocarburos ligeros como metano etano y etileno y, pequeñas cantidades de otros gases como 
amoniaco y óxidos de nitrógeno. 
El poder calorífico típico de este subproducto de la pirólisis de biomasa se sitúa en un 
rango comprendido entre 5-20 MJ/Nm3, dependiendo de su composición, valores relativamente 
bajos en comparación a otros combustibles gaseosos como el gas natural (37 MJ/Nm3). Los 
compuestos mayoritarios como CO y CO2 se originan principalmente por la descomposición y 
el reformado de los grupos carbonilo (C=O) y carboxilo (COO) [42][44]. Los hidrocarburos 
ligeros son primeramente atribuidos a la descomposición de enlaces débiles tipo metoxilo (-O-
CH3) y metileno (-CH2-), y a la descomposición secundaria de otros compuestos oxigenados. El 
H2 se atribuye a descomposiciones secundarias de enlaces C=C y C-H a altas temperaturas 
[45][46]. 
Este gas pirolítico tiene varias aplicaciones potenciales. Una primera posibilidad 
consiste en su utilización para la producción de calor o electricidad por medio de motores de 
encendido provocado o de compresión. De hecho, este proceso ha sido llevado a cabo con 
diferente grado de éxito por diferentes autores [47]. Sin embargo, su bajo poder calorífico hace 
que sus usos más interesantes estén dentro del propio proceso de pirólisis, aportando la energía 
necesaria para la reacción de pirólisis y/o otras operaciones previas al proceso, como sería el 








1.6 Bioaceite  
 
 Este apartado se centra en describir las propiedades del bioaceite y analizar las 
posibilidades que presenta para su aplicación en las presentes infraestructuras, destacando su 
procesado en futuras biorefinerías y los motores alternativos de combustión interna, como dos 




El líquido obtenido tras la pirólisis de biomasa presenta un valor potencial de cara a su 
comercialización, no sólo como biocombustible para su aplicación directa en calderas o  
motores especialmente diseñados, sino también como fuente de biocombustibles de segunda 
generación o productos químicos tras su refino. En este punto es conveniente mencionar que sus 
características físico-químicas son muy diferentes de las que presentan los combustibles 
líquidos comerciales procedentes de combustibles fósiles, mostrando varias desventajas que 
dificultan su aplicación directa como combustible en las presentes infraestructuras. Las 
propiedades típicas del bioaceite en comparación con el gasóleo pesado se encuentran en la 
Tabla 4. A su vez, una comparación con otros dos combustibles comerciales utilizados en la 
industria del motor como la gasolina y el diésel, se puede ver en la Tabla 5.   
Desde un punto de vista físico-químico, el bioaceite es un líquido de color marrón 
oscuro, que se caracteriza por tener un alto contenido de agua, un pH ácido debido a la 
presencia de ácidos carboxílicos y fenoles y un poder calorífico de aproximadamente la mitad 
que los combustibles fósiles convencionales (en torno a 16-19 MJ/kg) [28]. Además, se 
caracteriza por poseer una densidad ligeramente superior a otros combustibles convencionales, 
una mayor viscosidad y pobres propiedades para la ignición [48]. Dichas propiedades, dependen 
básicamente del tipo de materia prima y del proceso utilizado para su obtención. La 
composición típica de un bioaceite se caracteriza por contener un 20-30% en peso de agua y un 
70-80% en peso de compuestos orgánicos polares entre los que destacan ácidos carboxílicos, 
alcoholes, aldehídos, ésteres, cetonas y especies aromáticas junto con algunos carbohidratos 
poliméricos y compuestos derivados de la lignina. Un resumen con los componentes principales 
de los diferentes grupos se puede ver en la Tabla 6. Se trata de una matriz compleja compuesta 
por más de 400 compuestos, formada en su mayoría por compuestos oxigenados. Dichos 
compuestos le confieren una inestabilidad química característica al bioaceite [17], por lo que se 
hace necesaria bien la adición de solventes o aditivos para evitar su degradación con el tiempo 




[17], bien el desarrollo de procesos que lleven a un bioaceite estable que pueda ser considerado 
como un verdadero vector energético de carácter renovable. Además, debido a su alta polaridad, 
los bioaceites no son miscibles con otros combustibles comerciales convencionales o incluso 
con las corrientes de refinería. Por tanto, aunque tiene gran valor potencial para su aplicación 
como fuente de energía, es necesario mejorarlo para que pueda competir en el mercado con 
otros combustibles comerciales.  
 
Tabla 4. Propiedades típicas de de los líquidos producidos a partir de la pirólisis de biomasa y del gasóleo pesado.  
Propiedad Bioaceite Gasóleo pesado 
Contenido de agua (% en peso) 15-30 0.1 
pH 2.5 - 
Densidad relativa (kg/L) 1.2 0.94 
Composición elemental (% en peso)   
C 54-58 85 
H 5-7 11 
N 0-0.2 0.3 
S <0.05 2.1 
O 35-40 1.0 
Cenizas (% en peso) 0-0.2 0.1 
Poder Calorífico Superior (MJ/kg) 16-19 40 
Viscosidad  a 40ºC (cP) 40-100 180 
Contenido de sólidos (% en peso) 0.2-1 1 















Tabla 5. Comparación entre las propiedades de los líquidos obtenidos a partir de la pirólisis de biomasa y otros 
combustibles comerciales convencionales como el  diésel y la gasolina. 
Propiedad Bioaceite Diésel Gasolina 
Contenido de H2O (% en peso) 15-30 <0.1 <0.1 
pH 2.5 5-6 5.5 
TAN (mg KOH/g) 90-110 0.30 0.25 
    
Composición elemental (% en peso)    
C 54-58 86.6 84.5 
H 5.5-7.0 13.3 13.1 
N 0-0.2 1.8 - 
S <0.1 0.9  
O 35-40 0.0065 - 
    
PCS (MJ/kg) 16-19 43-45 45-47 
Densidad (kg/L) 1.2 0.838 0.723 
Viscosidad a 40ºC (cP) 40-100 2.1 0.12 
Peso molecular (kg/kmol) 370-550 203.7 100-105 
Saturados (%) 21.3 64.2 46.9 
Aromáticos (%) 6.0 29.8 36.2 
Polares (%) 72.7 6.0 13.4 
Número de cetano 5-25 50 5-20 
Número de octano - - 95-98 
Flash point (ºC) 40-110 60.5 -45.0 
 
Tabla 6. Componentes principales, clasificados por familias, del bioaceite producido a partir de la pirólisis de 
biomasa. 
Grupo Principales compuestos 
Ácidos Acido acético, ácido fórmico, ácido propanoico 
Ester Metil formato, acetato de metilo, butirolactona 
Alcoholes Metanol, etilenglicol, etanol 
Cetonas Acetona, 1-hidroxi-2-propanona 
Aldehídos Acetaldehído, formaldehido, butanodiol 
Oxigenados misceláneos Glicol aldehído, acetol 
Hidratos de carbono 1,6-anhidroglucosa, levoglucosano 
Furanos 5-hidroxymethilfurfural, furfural 
Fenoles Dihidroxibenzeno, metil fenol, dimetil fenol 
Guayacoles Isoeugenol, eugenol, 4-metil guaiacol 
Siringoles 2,6- dimethoxifenol, siringaldehído, propil siringol 
 




De todos modos, la idea de que este líquido comience a comercializarse y entrar en el 
mercado se está empezando a hacer realidad. Las primeras instalaciones de tipo comercial están 
siendo desarrolladas en Finlandia (Fortrum) y en Holanda (Empyro), y otras como la de Brasil 
(Ensyn) están en fase de diseño [48][49]. Sin embargo, para asegurar el éxito de la 
incorporación de este producto al mercado, se deben desarrollar unas normas y unos estándares 
de calidad determinados, trabajo que se ha ido adelantando desde hace varios años [50].  
Para llevar a cabo el proceso de estandarización de los bioaceites se han realizado 
diferentes pruebas durante las últimas décadas [51][52][53]. A nivel europeo, la necesidad de 
estandarización del bioaceite bajo el organismo europeo de normalización (CEN) se planteó en 
2013. A principios de 2014 se creó un grupo de trabajo para desarrollar normas para el 
bioaceite, fijando cinco estándares de calidad diferentes repartidos en normas y 
especificaciones, dependiendo de su aplicación: (i) una norma para reemplazar el gasóleo 
pesado; (ii) una norma para sustituir el gasóleo ligero; (iii) una especificación técnica de la 
calidad del bioaceite para la sustitución de los aceites combustibles en motores combustión 
interna; (iv) una especificación técnica de calidad del bioaceite para su utilización en el proceso 
de gasificación para la producción de gas de síntesis y biocombustibles sintéticos y (v) una 
especificación técnica para su coprocesado en refinerías. Este trabajo de estandarización ya ha 
comenzado en sus tres primeros puntos, y se prevé que la norma de la UE pueda estar en curso 
durante el año 2017. Por estos motivos, los avances en la investigación en los procesos de 
obtención de bioaceites son de vital importancia para asegurar con éxito la entrada en el 




Los bioaceites pueden tener distintas aplicaciones, tal y como se puede ver en el 
esquema representado en la Figura 6. Una vez almacenados, pueden ser transportados para ser 
posteriormente utilizados en motores, calderas y turbinas o pueden ser sometidos a varios 
procesos de mejora para poder obtener productos químicos y biocombustibles de alta calidad, 
aunque dichos procesos presentan distintos retos técnicos y económicos [29][54].  
 





  Figura 6. Principales aplicaciones de los bioaceites. Fuente: adaptado de [16]. 
 
Si bien existen diversas opciones de interés para el comercio de los bioaceites, hasta la 
fecha solamente se ha alcanzado con éxito su comercialización para productos de uso 
alimenticio y aromatizantes [55][56], por lo que todavía es necesario ampliar sus posibilidades 
reales en el mercado. No obstante, conviene destacar que ya existen varias compañías que están 
dando un paso al frente en la comercialización del bioaceite para aplicaciones energéticas 
[49][57] y aunque se ha demostrado con relativo éxito su utilización para reemplazar el gasóleo 
pesado en sistemas de calefacción [56], su uso está excesivamente limitado debido a todas las 
propiedades desfavorables anteriormente mencionadas. Por tanto, parece evidente la necesidad 
de mejorar los procesos de obtención de los bioaceites bien para que permitan su mezcla con las 
actuales corrientes de refinería para su posterior procesado, bien para que se pueda realizar su 
utilización en nuevas instalaciones y procesos especialmente diseñados para el procesado de 
estos líquidos (biorefinerías). Estos avances ampliarían en gran medida las posibilidades de los 




El concepto de una biorefinería es análogo al concepto de las actuales refinerías en la 
industria petroquímica en las cuales se produce gran variedad de combustibles como el diésel y 
la gasolina, y diversos productos químicos y materiales a partir del petróleo y derivados. 
Así, una biorefinería se puede definir como una instalación en la que se produce la 
transformación de los productos obtenidos tras la conversión de la biomasa en nuevos 




combustibles, energía y/o productos químicos. De este modo, las biorefinerías son consideradas 
actualmente como la ruta más prometedora para la creación de una industria basada en 
biocombustibles de segunda generación que facilite la transición hacia una economía sostenible 
[50]. 
 Una biorefinería debe ser capaz de aprovechar los componentes del bioaceite y 
maximizar su valor mediante la producción de varios productos. El bioaceite es una fuente 
potencial de productos químicos de alto valor añadido [54][58]. Por una parte, se pueden 
obtener productos tales como fertilizantes, insecticidas y fungicidas debido a su contenido en 
terpenos y compuestos fenólicos. Por otra parte, a partir de las distintas fracciones del bioaceite 
también se pueden obtener distintos productos de valor añadido como ácidos orgánicos volátiles 
(ácido fórmico, ácido acético y ácido propanoico) y levoglucosano, entre otros productos 
químicos especiales, tales como cosméticos o farmacéuticos. Además, debido a la gran cantidad 
de fenoles presente en el bioaceite y los simples procesos de extracción que existen [59], su 
utilización como sustituto del fenol en las resinas fenol-formaldehido está adquiriendo mucho 
interés [60] con potenciales usos como revestimientos, adhesivos o plásticos. 
Como ya he mencionado anteriormente, ya existen algunas aplicaciones para varios de 
estos productos en la industria alimentaria, donde los compuestos fenólicos pueden servir para 
aromatizar los productos, o los glicoaldehídos pueden ser utilizados como colorantes 
alimentarios. Además, es interesante considerar que la posibilidad de incorporar este tipo de 
productos dentro del panel de productos comerciables supondría una importante diferencia entre 
las biorefinerías y las actuales refinerías de petróleo, tal y como se muestra en la Figura 7. 
 
 
 Figura 7. Comparación entre las refinerías de petróleo actuales y las biorefinerías. Adaptado de [61]. 
 
En términos de contenido energético la obtención de biocombustibles para el sector 
transporte o para generación de calor y electricidad es mucho mayor que la que puede ser 




obtenida en la producción de productos químicos. Sin embargo, en términos de valor añadido, 
los productos químicos pueden contribuir de manera más significativa en relación a los 
parámetros coste y eficacia global de la refinería. El bioaceite procedente de la pirólisis de 
biomasa lignocelulósica presenta un valor potencial como materia prima para conseguir estos 
productos, pero para que constituya una fuente abundante y económicamente rentable, debe 
considerarse su aprovechamiento completo. La ventaja que supone es el hecho de poder 
aprovechar los productos intermedios para maximizar el valor de la materia prima. Es decir, la 
idea radica en utilizar varias plataformas donde los procesos de fraccionamiento se entrelacen 
con otros para la producción de calor y electricidad. De este modo, se puede obtener un gran 
volumen de producto de bajo coste para ser usado como combustible, además de otros de menor 
volumen pero de mayor valor añadido. Así, algunas de las etapas que se deberían incorporar  en 
el proceso de aprovechamiento de los bioaceites en biorefinerías deberían incluir hidrólisis 
ácida, fermentación, gasificación, pirólisis, combustión, separación, etc.  
En la Figura 8 se presenta una visión del diseño de una futura biorefinería utilizando 
como materia prima los productos obtenidos en el proceso de pirólisis de biomasa. Como se 
puede observar, las aplicaciones con mayor valor en la industria, productos químicos y 
biocombustibles cobran una gran importancia en el proceso, mientras que los procesos de 
combustión o gasificación desempeñarían un papel importante, pero en la valorización de flujos 
secundarios [62][63]. 
 
 Figura 8. Esquema de una futura biorefinería a partir de los productos obtenidos en el proceso de pirólisis 
de biomasa y la posible aplicación de los productos obtenidos. 
 




Según un estudio realizado por el grupo BTG Biomass Technology [64], en los 
próximos años se espera que se pueda demostrar la viabilidad del proceso a escala piloto. Y no 
es hasta el 2020 en adelante cuando se espera que este tipo de instalaciones pueda llegar a 
procesar la suficiente cantidad de materia prima para obtener una producción comparable a las 
producidas actualmente a nivel industrial a partir del petróleo.  
Por el momento, la solución más probable radica en el procesado conjunto en las 
actuales refinerías de los productos procedentes de la transformación de la biomasa y aquellos 
procedentes de los combustibles fósiles. Así, el aprovechamiento de las actuales refinerías, ya 
construidas, requeriría un mínimo coste de capital para llevar a cabo el proceso, facilitando su 
implementación [65]. Para ello es necesario mejorar el bioaceite para que cumpla con los 
requerimientos exigidos y pueda ser procesado junto con las corrientes de refinería actuales. 
Además, otra oportunidad que ofrece este tipo de instalaciones, es aprovechar la fase 
acuosa obtenida en el proceso de pirólisis, y así obtener un procesado completo del producto 
líquido obtenido. Las refinerías actuales cuentan con las instalaciones necesarias de modo que 
los compuestos orgánicos presentes en dicha fracción acuosa pueden ser utilizados para su 
transformación en H2. Los componentes orgánicos principales y la composición nominal típica 
de dicha fracción se muestran en la Tabla 7. Aunque existen diferentes tecnologías para 
convertir los hidrocarburos o la biomasa en hidrógeno, el reformado con vapor es la ruta más 
utilizada para la producción de H2 en las refinerías, y cuya integración puede resultar más viable 
[65].  
 
 Tabla 7. Composición típica de la fracción acuosa del bioaceite procedente de la pirólisis de biomasa.  
 
Componente Composición (% en peso) 
Glioxal 10 
Ácido fórmico 14 




Hidratos de carbono 35 








1.6.2.2. Motores alternativos de combustión interna 
 
Una de las posibles aplicaciones más atractivas del bioaceite es su utilización en 
motores alternativos de combustión interna. De esta manera y de acuerdo a la directiva 
establecida y citada anteriormente [4] por la cual se pretende promover el uso de los 
biocombustibles, con el objetivo vinculante de que el 10% de consumo en el sector transporte 
sea a través de los biocombustibles, esta aplicación permitiría afrontar los objetivos fijados. A 
partir de las experiencias llevadas a cabo hasta el momento, las cuales se resumen en este 
apartado, se marcarán las pautas a seguir y se describirán las propiedades del bioaceite más 
influyentes en el proceso que son de vital importancia mejorar, para asegurar el éxito de esta 
aplicación. 
En la mayoría de los casos, los ensayos han tenido lugar en motores diésel estándar o 
motores diésel modificados. Dentro de las diferentes experiencias, se pueden distinguir dos 
grupos principalmente; por una parte, las experiencias realizadas alimentando bioaceites puros y 
por otra parte, aquellas llevadas a cabo mediante mezclas con otros combustibles, bien 
directamente, bien mediante un agente emulsificador para lograr un líquido más homogéneo y 
con mejores propiedades que el bioaceite de partida (ver Figura 9). 
 
 
Figura 9. Deferencias entre la mezcla física de bioaceite y diésel (izquierda) y la mezcla bioaceite y diésel a través de 
un agente emulsificador (derecha). 
 
Los resultados reportados hasta la fecha, los cuales han sido recopilado principalmente 
en una extensa revisión llevada a cabo por Hossain et al. [47] en 2013, conducen a la conclusión 
general de que el uso de este líquido combustible de una manera directa en motores diésel 
estándar resulta una tarea difícil que precisa de una mejora notable del bioaceite y/o modificar 
en gran medida los componentes del motor, encareciendo el proceso de una manera no 
sostenible. Si bien no se encuentra disponible una información muy detallada de todos los 




trabajos revisados, y se trata de experiencias de relativa corta duración, se han observado 
diferentes problemas comunes entre todos ellos [47].  
 La pobre calidad de ignición del bioaceite en comparación con otros combustibles dificulta 
la combustión, lo que trae como consecuencia una operación inestable en el motor [66]. 
Este problema se presenta debido principalmente al alto contenido de agua presente en el 
bioaceite (20-30% en peso), lo que implica una reducción en la velocidad de la vaporización 
de la gota de combustible, produciendo un retraso en la ignición y un peor funcionamiento 
de este tipo de motores de compresión. Este alto contenido de agua también contribuye a 
una baja densidad energética, así como a una baja temperatura adiabática de llama de los 
bioaceites (la temperatura adiabática de llama para un líquido de pirólisis se encuentra 
normalmente entre 1400-1700ºC, menor que la de los combustibles convencionales 
procedentes del petróleo, estimada en un rango de 1700-2000ºC).  
 
 El poder calorífico es otro factor clave en la viabilidad de procesos de combustión en 
motores alternativos de combustión interna. La consecuencia directa de que el bioaceite 
presente un poder calorífico relativamente bajo en relación a otros combustibles 
comerciales, radica en la necesidad de una mayor cantidad de combustible para alcanzar la 
misma energía proporcionada con otros combustibles. Esto implica que algunos 
componentes mecánicos del motor deben modificarse. Así, los sistemas de atomización 
deberían verse modificados para conseguir mayores ratios y también se deberían hacer 
modificaciones tanto en el inyector como en el diseño de la cámara de combustión, el 
tamaño de los conductos, así como los sistemas de almacenamiento tendrían que tener 
mayores dimensiones.  
 
 El carácter ácido de los bioaceites produce un importante y rápido desgaste de los elementos 
del motor, especialmente en los sistemas de suministro y en los componentes del inyector, 
tal y como muestran Chiaramonti et al. en su trabajo [67]. Esto conduce a la necesidad de 
sustituir dichos elementos con materiales más resistentes a los actuales (acero inoxidable o 
mejor calidad), con el consecuente incremento del gasto [68]. 
 
 La gran cantidad de compuestos oxigenados diferentes presentes en el bioaceite, no sólo 
impide la mezcla directa con otros combustibles, sino que también exige ajustar la relación 
aire/combustible. De esta manera es necesario ajustar la geometría de la cámara de 
combustión y el sistema de distribución del aire. Por otra parte, se produce con facilidad la 
polimerización del líquido debido al cambio de temperatura durante la inyección, 




produciéndose depósitos de coque en el inyector, el pistón o en los cilindros 
[67][69][70][71][72]. Algunos ejemplos se pueden observar en la Figura 10.  
 
 
Figura 10. Representación de los pproblemas asociados con la inyección de bioaceites en motores alternativos. 
Inyector nuevo (Izquierda). Inyector usado tras 10 h con bioaceite (centro). Inyector usado tras 10 h con diésel 
(derecha) [72]. 
 
 Algunas propiedades físicas del combustible como la densidad, la viscosidad y la tensión 
superficial son parámetros muy importantes en la combustión, ya que afectan al bombeo y 
al diseño de los conductos. Sobre todo tienen un efecto importante en el tamaño medio de la 
gota y en la calidad de la atomización, relacionada con la eficiencia de la combustión y con 
las emisiones. Estas propiedades se ven favorecidas por el alto contenido de agua de los 
bioaceites, por lo que hay que buscar una situación de compromiso entre estas propiedades 
y el bajo poder calorífico anteriormente mencionado, que resulte en un proceso de 
combustión más eficiente.  
 
Dentro de las pruebas realizadas hasta la fecha en motores, merece mención especial el 
hecho de que se han podido operar motores diésel modificados. Operación realizada tanto con 
bioaceites como con sus emulsiones [73][74]. También hay que destacar que se han realizado 
pruebas en motores duales, donde la inyección para cada cilindro es diferente [75]. En estos 
casos también es necesario realizar modificaciones en el cilindro para conseguir un 
funcionamiento estable. Desafortunadamente, en ambos casos los problemas de corrosión o 
desgaste de los componentes del motor siguen produciéndose [76][77]. Por lo tanto, se puede 
concluir que todavía queda un largo camino por recorrer para conseguir un bioaceite que pueda 
ser compatible con los actuales motores alternativos de combustión interna. Junto a este reto 
científico, surge el problema económico. Así, se ha estimado que la producción de bioaceites 
cuesta entre un 10-100% más que un combustible fósil (por unidad de energía) [77]. De ahí la 
necesidad de encontrar los parámetros óptimos para demostrar la fiabilidad y eficiencia de estos 
sistemas, minimizando el precio. Por tanto, para la posible aplicación del bioaceite en los 
motores alternativos de combustión interna de una manera satisfactoria, se necesita realizar una 




mejora centrada principalmente en: (i) reducir los compuestos oxigenados para reducir los 
problemas asociados con la estabilidad y permitir las mezclas con otros carburantes, (ii) reducir 
los problemas asociados con la corrosión, debido a los componentes ácidos del mismo y (iii) 
minimizar el efecto de los compuestos pesados que influyen en las malas propiedades físicas del 
bioaceite. 




2. Procesos de mejora del bioaceite 
 
Uno de los retos a los que se enfrenta la comunidad científica hoy en día es el de 
mejorar la baja calidad del bioaceite obtenido en los procesos convencionales de pirólisis de 
biomasa. El alto contenido de oxígeno se postula como el origen de los problemas del bioaceite, 
no obstante, el problema no radica solamente en la cantidad de oxígeno, sino también en la 
manera en la que está presente. Todo esto lleva a la conclusión de que en el planteamiento 
inicial de todo proceso de mejora del bioaceite es necesario no solamente reducir en la mayor 
extensión posible el contenido de oxígeno del bioaceite (hasta al menos un porcentaje que lo 
haga miscible con corrientes de refinería para su posterior procesado), sino también, o en el peor 
de los casos al menos, asegurar una transformación de los diferentes grupos funcionales 
oxigenados indeseables en otros más deseables que presenten una mayor estabilidad en el 
almacenamiento y permitan su transporte a biorefinerías donde se produzca su posterior 
procesado. 
Actualmente, se están investigando distintas estrategias orientadas a reducir el 
contenido de oxígeno del bioaceite y así aumentar su poder calorífico y estabilidad, destacando 
dos grupos principalmente: aquellas producidas durante el propio proceso de pirólisis (in situ) y 
aquellas producidas tras el proceso de pirólisis (ex situ).    
Los procesos llevados a cabo de una manera in situ proponen una estrategia de bajo 
coste la cual conlleva la incorporación al proceso de pirólisis de biomasa de diferentes 
catalizadores, o diferentes materiales como los residuos de tipo plástico, tales como polietileno 
(PE), polipropileno (PP), poliestireno (PS) o los neumáticos fuera de uso (NFU), que actúen 
como promotores de la calidad de los líquidos. En los últimos años se han llevado a cabo varios 
estudios que demuestran que al llevar a cabo el proceso de pirólisis con la presencia de 
catalizadores o promotores de tipo plástico, la calidad del bioaceite obtenido puede mejorarse de 
una manera sustancial y de una manera relativamente económica. Sin embargo, es necesario 
afrontar y superar diferentes retos para mejorar la eficiencia del proceso. De este modo, el 
desafío al que nos enfrentamos se centra en estudiar la implementación de nuevas estrategias 
sencillas y de bajo coste, que permitan obtener bioaceites de alta calidad mediante la pirólisis de 
biomasa lignocelulósica y, cuya estabilidad y calidad, permitan que estos bioaceites puedan ser 
considerados como un vector energético de carácter renovable.  
Por otro lado, los procesos llevados a cabo de una manera ex situ incluyen tecnologías 
como los procesos de deshidroxigenación catalítica a alta presión (DHO) y el craqueo catalítico. 
Debido a este tipo de disposición, es posible optimizar las condiciones de operación y diseñar 




catalizadores específicos para obtener un bioaceite de mejor calidad en términos de reducción 
de compuestos oxigenados y formación de compuestos aromáticos y obtener así un 
biocombustible con mejores prestaciones para su posterior aplicación. Sin embargo, todavía 
quedan varios obstáculos a superar, los cuales se basan principalmente en mejorar la eficiencia 
del proceso y la estabilidad de los catalizadores empleados.  
Hasta el momento y a partir de los trabajos reportados en la literatura es difícil de 
justificar que tipo de proceso puede conducir a unos mejores resultados. Además, si bien 
muchos de los estudios que han sido reportados han mostrado que el uso de ciertos catalizadores 
resulta eficaz para llevar a cabo reacciones eficientes a partir de compuestos modelo, la 
situación se vuelve mucho más complicada cuando la mezcla completa de todos los 
componentes del bioaceite es directamente alimentada. La presencia de impurezas como los 
metales alcalinos o los compuestos nitrogenados complican la tarea de desoxigenación del 
bioaceite en gran medida debido a la desactivación del catalizador [78][79][80], convirtiéndose 
en uno de los mayores desafíos a superar.  
Ambas estrategias presentan ciertas diferencias que marcan unas limitaciones 
significativas tal y como se puede observar en la Tabla 8. La principal desventaja de los 
procesos catalíticos de mejora in situ radica en las exigencias del catalizador. Así, el catalizador 
debe mantener su integridad y su capacidad catalítica al hacer frente a los problemas de 
inhibición que pueda causar el contacto con los minerales presentes en la biomasa. Por el 
contrario, en una configuración ex situ, debido a la ausencia de contacto del catalizador con 
dichos elementos que puedan influir negativamente en el comportamiento del mismo, puede 
permitir centrar los estudios en el diseño de un catalizador a medida (ver Tabla 8).  
Si bien los procesos catalíticos in situ y los procesos ex situ se pueden considerar 
procesos independientes, tienen la ventaja de ser técnicas complementarias. Por ello, para 
contrarrestar las limitaciones de cada uno a la vez que se potencia la mejora del bioaceite, una 
de las propuestas más prometedoras, a la vez que necesaria por el momento, consiste en la 
aplicación sucesiva de varios procesos en cascada y de esta manera, poder emplear diferentes 
catalizadores específicos en cada etapa que conlleven a unos resultados más satisfactorios (ver 
Figura 11). Sin embargo, se debe tener en cuenta que esta posibilidad sólo puede ser justificable 
económicamente si se lleva a cabo utilizando catalizadores de bajo coste al menos en alguna de 









Tabla 8. Comparación entre los procesos de craqueo catalítico in situ y los procesos de craqueo catalítico ex situ. 
 
Procesos de mejora in situ Procesos de mejora ex situ 
 
Reactores en continuo solamente  
 
Diferentes disposiciones de reactores en los que se 
pueden incluir los reactores de lecho fijo. La formación 
de coque debe ser minimizada para la utilización de los 
reactores de lecho fijo. 
 
 
Menor coste debido a la utilización de un solo reactor. 
 
Mayor coste debido a la utilización una unidad separada 
que actúe como reactor catalítico. 
 
El catalizador se somete a mezclas con la biomasa, 
minerales/cenizas y el char. 
 
La biomasa, minerales/cenizas o el char son separados 
previamente al proceso. 
 
 Necesidad de un mayor reemplazamiento de catalizador 
debido principalmente a la desactivación irreversible 




Menor reemplazamiento de catalizador por 
contaminación mediante materia inorgánica. 
Necesidades de utilización de ciclones previos al 
reactor. 
 
Operaciones similares a las llevadas a cabo en el proceso 
de pirólisis convencional. 
 
Flexibilidad en las condiciones de operación 
(temperatura, tiempo de contacto…) en comparación 
con los procesos de pirólisis convencional. Permite 
optimizar los parámetros con el objetivo de mejorar la 










 Figura 11. Propuesta para proceso de mejora del bioaceite en cascada que implica el proceso de pirolisis 
catalítica en un primer paso seguido de un proceso de craqueo catalítico ex situ. La ruta 1 implica el transporte de la 
fracción volátil liberada en el reactor catalítico in situ de una manera directa al reactor catalítico ex situ. La ruta 2 
implica la condensación de la fracción volátil liberada en el reactor catalítico in situ y el posterior transporte hacia el 
reactor catalítico ex situ. 
 
No obstante, para todas las tecnologías expuestas, existe la necesidad de ser 
desarrolladas a escalas piloto o industriales y mejorar los presentes resultados en términos de 
eficiencia del proceso y calidad del producto obtenido. 
En los siguientes apartados y a partir de estas consideraciones iniciales, se describirá el 
potencial de cada una de estas tecnologías junto con los resultados más relevantes obtenidos y 
se marcarán las pautas para mejorar y continuar con la investigación. Concretamente, se hará 
mayor hincapié en tres tecnologías consideradas como potenciales para llevar a cabo el proceso 
de mejora del bioaceite a grandes escalas: (i) el proceso de copirólisis de biomasa con 
promotores plásticos, cuyo desarrollo y optimización se encuentra en los compases iniciales de 
la investigación, (ii) el proceso de pirólisis catalítica y (iii) el craqueo catalítico de los vapores 
del bioaceite con zeolitas, siendo estas dos últimas tecnologías las que muestran un mayor 
interés para la comunidad científica, como queda patente en el rápido incremento del número de 
investigaciones publicadas en los últimos años sobre estos procesos (ver Figura 12).  
 






Figura 12. Evolución del número de publicaciones en revistas científicas internacionalesdesde el año 2000 de los 
procesos de  pirólisis catalitica in situ (A) y del craqueo catalítico de los vapores del bioaceite con zeolitas (B). 
 
 
2.1 Estrategia I: copirólisis de biomasa y promotores de tipo plástico  
 
En los últimos años se ha comenzado a plantear la copirólisis con residuos plásticos 
como una solución simple y efectiva para producir bioaceites con mejores prestaciones sin la 
necesidad de la adición de un catalizador. La utilización de esta técnica no sólo plantea reducir 
los costes asociados con la incorporación de un catalizador, sino que también pretende resolver 
ciertos problemas relativos al tratamiento y la disposición de residuos, así como reducir los 
costes asociados a esta tarea en los vertederos. En este sentido, cabe destacar que la producción 
de materiales de tipo plástico ha ido aumentando cada año desde 1950 [82]. Dicha evolución, la 
cual se muestra resumida en la Tabla 9, ha permitido alcanzar la significativa producción de 311 
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millones de toneladas el pasado año 2014. Debido a las elevadas producciones de este tipo de 
materiales, se estima que en Europa se están perdiendo grandes cantidades de recursos de gran 
valor económico debido a la disposición de al menos 8 millones de toneladas por año de 
residuos plásticos en los vertederos. De este modo, se puede afirmar que los residuos plásticos 
conforman en la actualidad una materia prima globalmente disponible y en abundancia.   
 
 Tabla 9.  Evolución de la producción de plásticos en millones de toneladas por año desde el año 2004 hasta 
el año 2014 tanto a nivel europeo como a nivel mundial.  
 
Año 
Producción de plásticos (millones de toneladas por año) 
Mundial Europa 
2004 225 60 
2007 257 65 
2009 250 55 
2011 279 58 
2012 288 57 
2013 299 58 
2014 311 59 
     Fuente:[82] 
  
Desde hace años, varios autores como Scott et al. [83] en 1990, Kaminsky et al. [84], 
Conesa et al.[85] o Williams et al. [86] en 1997 plantearon el proceso de pirólisis con residuos 
plásticos como el PE, PP, PS y otros materiales de similares características como los NFU. 
Estos autores mostraron que era posible llevar a cabo el proceso de pirólisis obteniendo 
rendimientos significativos a una fracción líquida con buenas prestaciones debido al alto 
contenido en volátiles y el bajo contenido de oxígeno de dichas materias primas. Dichos 
procesos han ido evolucionando tecnológicamente y actualmente se pueden encontrar extensas 
revisiones como las publicadas por Kunwar et al. [87] y Sharuddin et al. [88] en 2016 en 
relación a la pirólisis de plásticos o las llevadas a cabo por Martínez et al. [89] y Williams [90] 
en 2013 en relación a la pirólisis de NFU. Dichos trabajos han llevado a la conclusión de que, 
con unas condiciones de operación determinadas, dichos materiales pueden ser adecuados para 
llevar a cabo el proceso pirólisis de forma satisfactoria y obtener un combustible líquido con 
buenas prestaciones y compatible con las actuales infraestructuras.  
Por otro lado, el proceso de copirólisis de biomasa con otros materiales, proceso en el 
cual se involucran al menos dos materias primas, se encuentra menos desarrollado y todavía 
quedan por definir los parámetros óptimos que permitan obtener unos resultados satisfactorios. 




El nivel de éxito de esta técnica radica en la aparición de efectos sinérgicos favorables tras la 
devolatilización conjunta de la biomasa y otras materias primas. De este modo, la interacción 
entre los radicales desprendidos durante el proceso de devolatilización de ambas materias 
primas debería conducir a una serie de reacciones para acabar formando un nuevo producto 
líquido con mejores propiedades [91]. 
Por otra parte, la idea de realizar la mezcla física de un bioaceite procedente de la 
pirólisis de biomasa con un aceite obtenido tras la pirólisis de residuos de tipo plástico resulta 
inviable, no solo desde un punto de vista económico, donde la realización de ambos procesos de 
una manera independiente multiplicaría los costes, sino también desde un punto de vista físico-
químico, ya que ambos líquidos son inmiscibles entre sí, debido a la naturaleza polar 
característica de los bioaceites de biomasa y la naturaleza apolar de los aceites obtenidos a partir 
de residuos plásticos. Además, teniendo en cuenta los factores económicos, se ha demostrado 
que el proceso de copirólisis resulta ser más rentable que el proceso de pirólisis de biomasa 
convencional y por ello, presenta un mayor potencial para su desarrollo comercial [92]. 
El desarrollo operacional para llevar a cabo el proceso de copirólisis es de similares 
características al proceso de pirólisis de biomasa convencional, en el cual se pueden destacar 
tres etapas como son la preparación de las muestras, la reacción de copirólisis y la condensación 
de la fracción líquida. En general, el rango de temperaturas óptimo para llevar a cabo el proceso 
se sitúa entre 400-600ºC con el objetivo de maximizar la fracción líquida obtenida, sin embargo, 
la elección de la temperatura óptima depende directamente de la naturaleza de las materias 
primas utilizadas. Por tanto, la realización de análisis termogravimétricos (TGA) con el objetivo 
de estudiar el comportamiento térmico de los materiales debe partir como una condición 
necesaria antes de fijar las condiciones para llevar a cabo el proceso [93]. 
Hasta el momento, las experiencias llevadas a cabo con biomasa y diferentes residuos 
plásticos como PE, PP, PS o los NFU, han llegado a mostrar datos prometedores en la mejora 
del bioaceite, no solo incrementando el rendimiento a la fracción líquida obtenida, sino también 
mejorando algunas de sus propiedades como combustibles, reflejadas principalmente en una 
reducción del contenido de oxígeno y un consecuente aumento de su poder calorífico, así como 
una reducción de su acidez y su contenido de agua de manera considerable [89][94][95][96]. De 
acuerdo a los trabajos llevados a cabo por Brebu et al. [97], Paradela et al. [96] y Jeon et al. 
[98], a través de este proceso ha sido posible aumentar más de un 20% el rendimiento a la 
fracción líquida en comparación con el proceso de pirolisis de biomasa convencional, a la vez 
que se aumenta el poder calorífico de una manera significativa hasta valores cercanos a 45 
MJ/kg. Dichos valores han sido alcanzados trabajando con mezclas al 50% en peso de biomasa 
y otros polímeros sintéticos como el PS o el PP. 




El tipo de reactor también juega un papel importante en el proceso. Aunque la aparición 
de efectos sinérgicos depende de varios factores operacionales como la temperatura, el tiempo 
de residencia de los volátiles o la rampa de calentamiento [99], como norma general, cuanto 
mejor es el contacto entre ambas materias primas, mayor es la interacción entre los radicales de 
las mismas y por tanto, cabe esperar la aparición de efectos sinérgicos más fácilmente [100]. De 
este modo, los reactores de lecho fijo han resultado tener un gran nivel de éxito debido al buen 
contacto entre los materiales [100]. Estos reactores junto con los reactores de lecho fluidizado 
en los que se ha operado en continuo de forma satisfactoria, han sido los más estudiados hasta la 
fecha en relación al proceso de copirólisis. De hecho, la utilización de otros tipos de reactores 
que permitan la operación en continuo es muy limitada y, por lo tanto, es de gran interés 
estudiar el posible uso de otros tipos de reactores como los reactores de tipo tornillo sin fin, 
debido a la alta versatilidad y eficiencia que han demostrado este tipo de instalaciones en el 
tratamiento en continuo de las distintas materias primas por separado. 
 
2.1.1 Neumáticos fuera de uso 
 
Los NFU son un residuo prácticamente indestructible con el tiempo debido que han sido 
estrictamente diseñados para resistir unas duras condiciones de rodadura, tanto mecánicas como 
meteorológicas, por lo que su reciclado o su post-tratamiento resulta una tarea compleja [101]. 
Finalizada su vida útil los NFU se convierten en residuos y su creciente y masiva utilización se 
ha convertido en un grave problema. Sólo unos pocos están en condiciones de volverse a utilizar 
y además, su disposición en vertederos está prohibida desde hace unos años [102]. La 
generación anual de NFU se estima en un número alrededor de 1.5 billones, mientras que 
aproximadamente 4 billones se sitúan repartidos en diferentes vertederos [103], por lo que se 
debe buscar una alternativa que permita el aprovechamiento del elevado potencial material y 
energético que presentan. 
Los neumáticos están compuestos en su mayor parte por una fracción orgánica, formada 
por caucho vulcanizado y otros aditivos, y otra fracción de carácter inorgánico, formada por un 
entramado metálico, que es fácilmente recuperable y se recicla en forma de chatarra. La parte 
orgánica presenta un elevado potencial energético y químico. Aproximadamente la mitad de la 
masa del neumático desmetalizado es caucho, tanto natural como sintético. El caucho natural 
procede del árbol hevea, mientras que el caucho sintético se obtiene por polimerización de 
algunos productos procedentes de la destilación del crudo del petróleo, como el copolímero de 
estireno-butadieno y el polibutadieno. Otro constituyente importante, con aproximadamente una 
tercera parte en peso, es el negro de carbón añadido como refuerzo para mejorar las propiedades 




mecánicas. El negro de carbón, material procedente del petróleo, está constituido por partículas 
de grafito de muy pequeño tamaño obtenidas a baja temperatura, de manera que su superficie 
queda activada debido a la presencia de grupos polares carboxilo u oxidrilo, que aumentan la 
resistencia a la rotura y el módulo de elasticidad del caucho final. Como productos minoritarios 
añadidos se encuentran los plastificantes (aceites minerales y de tipo éster) y también destaca el 
contenido en azufre añadido durante el proceso de vulcanizado. 
Los NFU, tanto de turismos como de vehículos pesados tienen aplicaciones directas 
donde pueden ser reciclados. Sus propiedades químicas y físicas los convierten en una fuente 
valiosa de recursos. Su forma, peso y elasticidad los hacen candidatos para numerosas 
aplicaciones ya sean enteros, cortados, granulados o pulverizados. Sin embargo, las principales 
alternativas que se están estudiando y desarrollando deben seguir el orden de jerarquía que se 
estableció en la Ley de Residuos 10/1998 [104]: reducir, reutilizar, reciclar y como última 
alternativa valorizar energéticamente los NFU, evitando y prohibiendo el vertido. Actualmente 
los NFU se reciclan en plantas de tratamiento y se reutilizan en diferentes aplicaciones como 
carreteras, zonas de ocio, suelas de calzado, entre otras. Sin embargo, para cubrir el total 
procesamiento de los mismos es necesario implementar procesos para su valorización 
energética. 
Por estos motivos, resulta de alto interés el desarrollo y estudio de diferentes técnicas 
que permitan reducir el problema de la generación de NFU, teniendo en cuenta el 
aprovechamiento energético y la recuperación de materiales con el mínimo impacto 
medioambiental posible. 
 
2.1.2 Copirólisis de biomasa y neumáticos fuera de uso 
 
Tal y como se ha descrito en la sección 1.6, el bioaceite procedente tras el proceso de 
pirólisis de biomasa lignocelulósica presenta varios inconvenientes que impiden su aplicación 
directa en las actuales infraestructuras y por tanto, necesita una mejora. Para ello, la 
valorización energética conjunta de los NFU con la biomasa mediante el proceso de pirólisis 
parte como una alternativa prometedora para mejorar el bioaceite y alcanzar las exigencias en 
términos de calidad requeridas para su utilización. Esta premisa, surge a partir de los numerosos 
trabajos en relación a la pirólisis de NFU llevados a cabo con relativo alto grado de éxito 
recopilados en las revisiones anteriormente citadas [89][90]. Los NFU, debido a su alto 
contenido en materia volátil, su bajo contenido en cenizas y en oxígeno y su alto poder 
calorífico, incluso mayor que el carbón y otros derivados del petróleo (ver Tabla 10), se 




convierten en una materia prima atractiva para llevar a cabo el proceso de copirólisis. Si se 
realiza una comparación entre las propiedades de ambas materias primas, tal y como se muestra 
en la Tabla 10, se observa que, generalmente, el contenido de carbono de la biomasa está en un 
rango comprendido entre 40-60% en peso, mientras que el contenido de oxígeno se encuentra 
entre un 42-48% en peso, motivo por el cual el bioaceite resultante presenta un alto contenido 
en oxígeno. Por el contrario, los NFU presentan un alto contenido de carbono y muy bajo 
contenido de oxígeno, los cuales corresponden con un 85-90% y un 1-5% en peso, 
respectivamente. Por tanto, si el proceso de pirólisis es llevado a cabo conjuntamente con ambos 
materiales, es de esperar que los contenidos de C, H y O puedan llegar a un compromiso, 
encontrándose una fracción líquida con mejores propiedades en vista a su aplicación como 
combustible. 
 
 Tabla 10. Valores obtenidos en el laboratorio del análisis inmediato, elemental y poder calorífico de la 
biomasa lignocelulósica y de los neumáticos fuera de uso (NFU).  
 
Propiedad Biomasa NFU 
Análisis inmediato (% en peso)   
Humedad  10-30 0.7-0.9 
Cenizas 0.2-0.4 2-10 
Volátiles 75-80 58-74 
C. Fijo 12-16 20-32 
   
Composición elemental (% en peso)   
Carbono 40-60 85-90 
Hidrógeno1 5-7 7-9 
Nitrógeno 0,07 0.2-0.5 
Azufre 0,00 0.5-2 
Oxígeno2 42-48 1-5 
   
PCIp. ISO (MJ/kg) 13-17 35-40 
  1 El % de hidrógeno dado incluye el hidrógeno de la humedad 
  2 Calculado por diferencia 
 
 
De la misma manera que ocurre con la pirólisis de la biomasa, las características y los 
rendimientos de las distintas fracciones encontradas tras la pirólisis de NFU dependen 
principalmente de las condiciones operacionales establecidas en el proceso (temperatura, tiempo 
de residencia, rampa de calentamiento, etc), las cuales igualmente dependen del tipo de reactor 
tal y como muestran Díez et al. [105] y Aylón et al. [106] en sus respectivos trabajos. 
Igualmente, las características del neumático ejercen una notoria influencia en el proceso [107]. 




El producto líquido obtenido tras la pirólisis de NFU, formado por una mezcla de parafinas, 
olefinas y compuestos aromáticos, se caracteriza por poseer unas buenas características para su 
aplicación como combustible. La Tabla 11 refleja las principales propiedades de estos líquidos, 
así como aquellas de los bioaceites obtenidos tras la pirólisis de biomasa lignocelulósica a modo 
de comparación. Como se puede observar, el aceite obtenido tras la pirólisis de NFU presenta 
unas buenas propiedades físico-químicas, de las cuales cabe destacar su bajo contenido de agua 
y de oxígeno, su alto PC, comparable a otros combustibles comerciales convencionales, y un 
elevado contenido de compuestos aromáticos y, por tanto, con potencial para ser  utilizado con 
fines energéticos [108]. Otro subproducto importante de la reacción de pirólisis de NFU es el 
char, el cual representa un 30-40% aproximadamente de la fracción inicial de NFU, y está 
compuesto en su mayoría por negro de carbón (90%) procedente de fuentes de combustibles 
fósiles. Cabe destacar que, dependiendo de las condiciones de operación del proceso, hasta un 
70% en peso de todo el contenido de azufre presente en los NFU puede ser retenido en el char 
junto con los elementos inorgánicos añadidos en la manufactura del mismo ya que, a las 
temperaturas de trabajo, no son devolatilizados [89].  
 
Tabla 11. Caracterización general  del líquido obtenido a partir de la pirólisis de biomasa y de la pirólisis de 
neumáticos fuera de uso. 
 
Propiedad Bioaceite Líquido de pirólisis de NFU 
Contenido de H2O (% en peso) 15-30 <1 
pH 2.5 5.8 
TAN (mg KOH/g) 70-110 5 
Viscosidad a 40ºC (cP) 40-100 8.4 
Densidad (kg/L) 1.2 0.9 
   
Composición elemental (% en peso)   
Carbono 54-58 84-88 
Hidrógeno1 5-7 10-12 
Nitrógeno 0-0.2 0.4-1.5 
Azufre <0.05 0.6-1.7 
Oxígeno2 35-45 0.1-2 
   
PC (MJ/kg) 16-19 43-45 
Peso molecular (kg/kmol) 370-550 142.5 
Saturados (%) 21.3 5.5 
Aromáticos (%) 6.0 65.2 
Polares (%) 72.7 29.3 
Flash point (ºC) 40-110 23 
 1 El % de hidrógeno dado incluye el hidrógeno de la humedad 
 2 Calculado por diferencia 




El efecto que tiene la incorporación de los NFU en la pirólisis de biomasa no ha sido 
ampliamente estudiado, pero merece la pena destacar algunos trabajos donde el resultado 
obtenido ha alcanzado con relativo éxito los objetivos propuestos, como el llevado a cabo por  
Cao et al. [109] en 2009. Estos Autores demostraron que, al incorporar un 40% y un 60% en 
peso de NFU en un reactor de lecho fijo, existía cierta transferencia de hidrógeno asociada con 
la incorporación de NFU que conllevaba la obtención de un líquido con mejores propiedades. 
Dicha mejora quedó reflejada en un aumento del ratio H/C en un 10 y 15%, respectivamente, y 
disminuciones del contenido de oxígeno del líquido hasta valores del 7 y 5% al incorporar 
dichas proporciones de NFU en la alimentación, valores significativamente mejorados respecto 
al 23% de oxígeno inicial del bioaceite obtenido tras la pirolisis de biomasa solamente. Además, 
estos autores observaron que la presencia de una gran cantidad de especies de radicales libres 
producidos por la pirólisis de la biomasa suprimía la formación de hidrocarburos policíclicos 
aromáticos (HAPs), compuestos no deseados de alto peso molecular producidos durante la 
pirólisis de neumáticos [110][109]. Las mismas tendencias positivas fueron reportadas 
posteriormente por Uçar et al. [111] tras la realización de varias pruebas con diferentes 
proporciones de NFU en un reactor de lecho fijo a 500ºC, si bien en este caso se observó que la 
copirólisis de ambas materias primas daba lugar a una fracción líquida separada en dos fases. 
Estos autores mostraron que la proporción de NFU en la alimentación jugaba un papel 
influyente en el proceso, alterando positivamente las propiedades de la fase orgánica del líquido 
obtenido, es decir, presentando un  menor contenido de oxígeno y un mayor PC en comparación 
con el bioaceite obtenido con biomasa solamente. Sin embargo, este resultado es diferente al 
obtenido tras el estudio llevado a cabo recientemente por Abnisa et al. [112]. Estos autores 
observaron que, tras el proceso, se obtenía una fracción liquida dividida en 3 fases claramente 
diferenciadas. En dicha experimentación conviene resaltar que la fracción acuosa disminuía a 
medida que aumentaba la proporción de NFU en la alimentación, y la fracción orgánica 
obtenida (en comparación con aquella obtenida tras el proceso convencional de pirólisis) 
presentaba unas propiedades mejoradas en términos de menor contenido de oxígeno y mayor 
PC.  En resumen, los resultados reportados hasta la fecha siguen una misma tendencia general 
que implica una mejora de las propiedades de la fracción líquida. Sin embargo, existen ciertas 
discrepancias en los resultados en cuanto a la cantidad de fases obtenidas, por lo que es 
necesario profundizar en mayor medida en la investigación que permita optimizar las variables 
del proceso y encontrar una disposición adecuada para llevarlo a cabo. 
Además, antes de llevar a cabo el proceso se debe de tener en cuenta una consideración 
fundamental. Para obtener un producto líquido óptimo, tanto en términos de rendimiento como 
en términos de prestaciones, es necesario ajustar la proporción de biomasa y NFU. Focalizado el 
objetivo del proceso en mejorar el bioaceite obtenido tras la pirólisis de biomasa solamente, la 




proporción de NFU incorporada ha de ser menor que la propia biomasa, esta última considerada 
como la materia prima principal. Esta consideración es condición necesaria debido a varios 
motivos. Por una parte, la producción de NFU (así como otros residuos plásticos) es 
generalmente menor que la disponibilidad de biomasa lignocelulósica y por tanto, dichas 
materias primas deben ser capaces de cubrir todo el procesado de la biomasa fijando una 
determinada proporción. Por otra parte, existe un motivo medioambiental por el cual los NFU 
deben tener otras aplicaciones prioritarias a su valorización energética siguiendo el principio de 
jerarquía. 
 
2.2 Estrategia II: pirólisis catalítica 
 
La pirólisis catalítica o los procesos in situ son aquellos en los que el catalizador se 
encuentra en contacto directo con la biomasa durante el propio proceso de pirólisis. La 
presencia de dichos catalizadores permite obtener mejoras sustanciales en las propiedades del 
bioaceite. De este modo, es posible obtener, en un paso relativamente económico, un producto 
con mejores prestaciones y de una naturaleza más parecida a los derivados del petróleo 
[113][114] de tal manera que sus posteriores procesos de mejora pueden ser minimizados o, en 
el mejor de los casos, ser evitados. 
En la literatura es posible encontrar numerosos estudios sobre el proceso de pirólisis 
catalítica de biomasa lignocelulósica, los cuales han sido recopilados recientemente en amplias 
revisiones como las llevadas a cabo por Asadieragui et al.[115] y Carpenter et al. [80], donde 
se ha estudiado la aplicación de distintos catalizadores a través de diferentes configuraciones de 
reactores y fijando unas condiciones de operación determinadas. Estos estudios demuestran que, 
aunque en este tipo de pirólisis se produce menor cantidad de líquidos (entorno al 50% en peso), 
la incorporación de un catalizador óptimo puede llevar a la producción de biocombustibles 
mejorados de una forma sencilla.  
El producto líquido final se compone de dos fases, una fase acuosa, rica en agua y en 
compuestos ácidos y una fase más pesada, donde se concentran los compuestos desoxigenados 
junto con distintos compuestos orgánicos oxigenados de distinta naturaleza. Debido a sus 
características, esta última fase, también denominada fase orgánica, sería la apropiada para ser 
usada como materia prima en la producción de biocombustibles de segunda generación en una 
biorefinería una vez desarrollados los procesos adecuados para su refino, o bien en el proceso de 
craqueo catalítico en lecho fluidizado (FCC) existente en las presentes refinerías de petróleo, 
una vez conseguida su compatibilidad con las actuales infraestructuras [116].  




Uno de los inconvenientes a nivel de investigación radica en que en la mayoría de los 
estudios encontrados en la literatura se desarrollan en sistemas de laboratorio a pequeña escala, 
y por tanto, existe un gran vacío de información respecto del funcionamiento del proceso y el 
diseño a escalas mayores. En los últimos años, algunas compañías como KiOR [117], 
Anellotech [118] y Gas Technology Institute (GTI) [119][120] han tratado de impulsar 
proyectos de procesos de pirólisis catalítica a escalas piloto, o incluso a escalas comerciales, con 
diferente grado de éxito. Como es de esperar en este tipo de magnitudes, la información precisa 
sobre el proceso en términos de rendimientos de los productos, calidad del bioaceite obtenido o 
los problemas de operación, es difícil de conseguir. 
Ya focalizando la atención en el propio proceso de pirólisis catalítica, cabe señalar que 
los parámetros más importantes a controlar y a optimizar en el mismo son los siguientes: la 
temperatura de la reacción, la relación entre biomasa y catalizador y el tiempo de residencia de 
la biomasa y de los volátiles. 
El primero de ellos, la temperatura, es uno de los factores clave para asegurar una buena 
eficiencia del proceso ya que afecta directamente a la velocidad de las reacciones catalizadas en 
fase de vapor [121], sin embargo, se encuentra normalmente limitada por la temperatura 
considerada como óptima para llevar a cabo el proceso de pirólisis. Esta falta de flexibilidad en 
este parámetro es debida a que en dicho proceso la biomasa se encuentra en contacto directo con 
el catalizador desde un principio dentro del propio reactor. Varios han sido los trabajos que han 
optimizado la temperatura en el proceso convencional de pirolisis para llevar a cabo 
posteriormente el proceso de pirólisis catalítica a la temperatura considerada como óptima. Uno 
de ellos, es el estudio llevado a cabo por Pütün [122] en el cual, tras realizar varias pruebas 
previas en un reactor de lecho fijo a diferentes temperaturas (400, 500, 550 y 700ºC) para la 
posterior introducción de MgO como catalizador, se encontró un máximo en la producción de 
bioaceite a 550ºC. Estos autores, concluyeron que las reacciones secundarias entre los volátiles 
desprendidos y la posterior descomposición del char a mayores temperaturas, en concreto a 
temperaturas mayores de 600ºC, conllevaba una disminución de la fracción líquida y por tanto, 
550ºC era la temperatura óptima para llevar a cabo el proceso de pirólisis catalítica. Por otra 
parte, otros autores han encontrado la misma tendencia, pero a diferentes temperaturas, al 
estudiar directamente el proceso de pirólisis catalítica a distintas temperaturas. En el estudio 
llevado a cabo por Aysu et al. [123], tras varias pruebas catalíticas en un reactor de lecho fijo 
con diferentes catalizadores (Ca(OH)2, Na2CO3, ZnCl2, Al2O3) a diferentes temperaturas (350 - 
550ºC), los autores observaron que temperaturas mayores de 450ºC implicaban una reducción 
en la fracción líquida obtenida, siendo 450ºC la temperatura que maximizaba dicha producción 
de bioaceite para todos los catalizadores. Como se puede observar, estos últimos resultados 
referentes a la variación de la temperatura en el proceso de pirólisis catalítica siguen la misma 




tendencia que los obtenidos en el proceso de pirólisis de biomasa convencional donde, 
generalmente, el máximo rendimiento de bioaceite se produce en el intervalo de temperaturas 
comprendido entre 400 y 550ºC y disminuye a medida que aumenta la temperatura debido a la 
aparición de reacciones secundarias indeseadas [124]. Por otra parte, la temperatura de reacción 
no solo influye en el rendimiento de las diferentes fracciones obtenidas sino que también puede 
influir directamente en la actividad catalítica y en la consecuente desactivación del catalizador. 
Un ejemplo de ello, es el estudio llevado a cabo por Zhang et al. [125], en el cual, si bien 
utilizaron un compuesto modelo para llevar a cabo el estudio de la desactivación de zeolitas 
HZSM-5 (Si/Al=30), en concreto un compuesto de tipo furano, encontraron que, a mayores 
temperaturas de reacción, aparecían depósitos de carbón principalmente causados por el 
aumento de la fracción de compuestos poliaromáticos y, por tanto, indicando que el proceso de 
desactivación estaba directamente relacionado con el aumento de la temperatura. Por tanto, a la 
vista de los resultados recopilados en la literatura, queda patente que la temperatura se convierte 
en uno de los factores que mayor influencia tiene en el proceso, si no el mayor, por lo que es de 
vital transcendencia optimizarlo de manera precisa para obtener unos resultados satisfactorios 
tanto en términos de rendimientos, como para asegurar un buen comportamiento del catalizador. 
Otro parámetro fundamental es la relación entre la biomasa y el catalizador. Se trata de 
un factor que debe ser optimizado con exactitud, de tal manera que se consiga garantizar una 
suficiente área de contacto para la adsorción de los vapores de la pirólisis en los sitios activos 
del catalizador. Cuando la cantidad de catalizador no es suficiente, los vapores desprendidos tras  
la pirólisis podrían salir del reactor sin ser modificados, obteniéndose una mezcla de líquido 
catalizado y no catalizado. Por otra parte, en el caso de utilizar un exceso de catalizador, el 
proceso podría verse afectado de forma económica y además, los vapores podrían sufrir un 
mayor nivel de craqueo que diera lugar a la formación de compuestos no deseados. Un claro 
ejemplo de la influencia de este parámetro en el proceso se puede encontrar en el trabajo 
anteriormente mencionado llevado a cabo por Pütün [122] donde quedó patente que, a medida 
que aumentaba la cantidad de catalizador en el proceso, concretamente desde un 5 a un 20% en 
peso, se evidenciaba una disminución en la producción de bioaceite, aumentando por el 
contrario la fracción sólida y gaseosa. El mismo efecto evidenciaron Zhou et al. [126] al trabajar 
con varias proporciones de ZnO en un reactor de lecho fijo donde, una mayor proporción de 
catalizador conllevaba una disminución en la producción de bioaceite. Por otra parte, otros 
estudios como el llevado a cabo por Wang et al. [127] en 2010, mostraron que a medida que 
aumentaba la proporción de los catalizadores (zeolitas ZSM-5, Al-SBA-15 y alúmina), en 
concreto hasta un 20% en peso, se producían diferentes tendencias para cada uno de los 
catalizadores en la producción del líquido. Por tanto, la relación de catalizador/biomasa óptima 
esta intrínsecamente relacionado con el catalizador utilizado. Por último, cabe destacar que, si 




bien es posible que se produzca una disminución en la producción de bioaceite tras el proceso 
catalítico, la mayoría de los trabajos muestran un bioaceite con mejores propiedades (más 
desoxigenado y con un mayor PC) una vez optimizada la relación catalizador/biomasa.  
El tiempo de residencia de la fracción volátil también juega un papel determinante. El 
objetivo que se persigue es conseguir tiempos de residencia del gas cortos seguidos de un 
enfriamiento rápido del mismo para prevenir reacciones secundarias indeseadas y así, obtener 
mayores rendimientos a líquido y de mejor calidad. Estas reacciones secundarias, 
principalmente reacciones de polimerización u oligomerización de los vapores deseados, tienen 
su origen normalmente en las zonas calientes cercanas al condensador o, en algunos casos, 
pueden ser catalizadas por el propio catalizador o la presencia de minerales en el sistema [128]. 
Por tanto, es necesario optimizar el flujo de gas portador para lograr un equilibrio entre el 
tiempo necesario para llevar a cabo las reacciones catalíticas, es decir, el tiempo de contacto 
entre la fracción volátil y el catalizador, y la aparición de reacciones secundarias indeseadas. 
Prueba de ello es el estudio llevado a cabo por Auta et al. [129] que, tras realizar 
diferentes pruebas con Ca(OH)2 como catalizador en una planta equipada con un reactor de 
lecho fijo con diferentes flujos de arrastre, en concreto 100, 200 y 300 mL/min, y por tanto con  
diferentes tiempos de residencia de la fracción volátil, encontraron un máximo en la producción 
de bioaceite al trabajar con el valor intermedio. De la misma manera que ocurría al optimizar la 
temperatura, también es posible optimizar el tiempo de residencia de la fracción volátil antes de 
llevar a cabo el proceso de pirólisis catalítica para asegurar una mayor producción de líquido. 
Un ejemplo de ello, es el resultado reportado por el ya mencionado trabajo llevado a cabo por  
Pütün [122]. En dicho trabajo se aplicaron diferentes flujos de gas de arrastre (N2), en concreto, 
50, 100, 200 y 400 mL/min llegando a la conclusión de que a 200 mL/min (correspondiente con 
un tiempo de residencia intermedio) se obtenía una mayor producción de bioaceite, 
minimizando la aparición de reacciones secundarias para asegurar la mayor producción de 
bioaceite en el posterior proceso catalítico. Ambos resultados están en línea con el trabajo 
llevado a cabo por Zhou et al. [95], en el cual se concluía que un tiempo de residencia pequeño 
en el proceso de pirólisis, puede maximizar la aparición de reacciones secundarias indeseadas 
(craqueo térmico, repolimerización, formación de char), mientras que tiempos de residencia 
demasiado elevados, pueden afectar al proceso de condensación de los productos, quedando 
patente que tiempos de residencia intermedios mejoran la calidad y la cantidad del bioaceite. De 
este modo, queda reflejado el papel influyente que puede adoptar este parámetro en los 
rendimientos de las diferentes fases.   
Como es de esperar, la selección del catalizador también juega un papel fundamental en 
el proceso. Para poder llevar a cabo el proceso de una manera técnica y económicamente viable 




es altamente recomendable que los catalizadores cumplan unos requisitos determinados. Hasta 
el momento, varios han sido los autores que han analizado el comportamiento de diversos 
catalizadores, entre los que destaca la utilización de zeolitas microporosas o aluminosilicatos 
mesoporosos [130][131]. Dichos catalizadores han llevado a una mejora de las propiedades del 
bioaceite, sin embargo, todavía quedan varios retos a superar, los cuales se centran 
principalmente en la mejora de la estabilidad y la eficiencia de los mismos. Concretamente, 
algunos estudios como los llevados a cabo por French et al.[132] y Stefanidis et al. [133] han 
mostrado que la utilización de zeolitas tipo ZSM-5 en reactores de lecho fijo llevan a la 
obtención de un bioaceite con menor contenido de oxígeno, consiguiendo a su vez una 
reducción significativa de compuestos indeseados para su aplicación energética (como ácidos o 
fenoles) y un aumento de la fracción aromática. En relación a este tipo de proceso, cabe destacar 
el trabajo llevado a cabo por Paasikallio et al. [134] en el cual se estudió el proceso de pirólisis 
catalítica en un reactor de lecho fluidizado a una escala más representativa, fijando una 
alimentación 20 kg/h de biomasa y llegando a producir un total de 250 kg de biocombustible 
líquido. En dicho estudio se observó que la calidad del bioaceite permanecía constante tras 4 
días de operación, obteniéndose una reducción del contenido de oxígeno de aproximadamente 
un 50%. Sin embargo, el comportamiento del catalizador no seguía una tendencia estable, 
encontrándose depósitos de coque y minerales sobre su superficie así como cambios en su 
morfología, reflejados mediante una disminución de su área microporosa así como cambios en 
su cristalinidad, respectivamente. Si bien el coque puede ser eliminado optimizando el proceso 
de regeneración del catalizador, dichos cambios en la morfología de la zeolita junto con la 
desactivación producida por minerales, evidencian claramente que el tiempo de vida de este tipo 
de catalizadores está limitado, lo cual debe tenerse en cuenta seriamente para el diseño de este 
tipo de procesos a grandes escalas.  De este modo, se puede concluir que existe cierto problema 
asociado con la desactivación del catalizador y a su vez, un gran vacío de información sobre 
cómo estos catalizadores se comportan con la actividad cíclica en este tipo de procesos. 
De este modo, la desactivación del catalizador supone un problema tanto económico 
como técnico a la hora de llevar a cabo el proceso de pirólisis catalítica. Normalmente, el 
fenómeno de desactivación del catalizador tiene lugar por la deposición de coque en las 
superficies activas del mismo. El proceso de formación de coque ha sido ampliamente 
investigado y reportado por Gayubo et al. [138], los cuales identifican a los compuestos 
fenólicos y los aldehídos como los mayores precursores de formación de coque, siendo el bajo 
ratio H/C del bioaceite uno de los factores limitantes. La regeneración del catalizador 
desactivado debido a la deposición de coque es posible mediante tratamientos con oxígeno 
quemando el coque y eliminando el carbón en forma de CO2. Normalmente, el catalizador 
utilizado es transportado a un reactor secundario donde se produce la reactivación del 




catalizador. Por ello, debe determinarse la cantidad de catalizador en circulación basada en el 
tiempo de regeneración del mismo. Además, como se ha podido observar, hay que tener en 
cuenta la posibilidad de aportar una cierta cantidad de catalizador adicional al proceso debido a 
la desactivación irreversible del mismo y a otros fenómenos como la atrición o segregación. Por 
ello, a la hora de seleccionar un catalizador óptimo se debe de tener en cuenta que sus 
propiedades puedan soportar el desgaste tras varios ciclos sucesivos de pirólisis/regeneración. 
Otra ruta que conlleva la desactivación del catalizador implica la deposición de 
minerales la cual, lleva una especial atención ya que se trata de un proceso irreversible. Esta 
pérdida de eficiencia del catalizador puede alterar los rendimientos del proceso, normalmente a 
través de una mayor formación de agua y gas, afectando negativamente al rendimiento de la 
fracción líquida obtenida. El proceso de desactivación se produce habitualmente por el contacto 
directo entre la biomasa (especialmente el char producido) y el catalizador, por lo que evitar este 
fenómeno resulta una tarea complicada en los procesos in situ. Esta tarea, puede llevarse a cabo 
eliminado las cenizas después del proceso de regeneración mediante dispositivos de separación 
como ciclones de alta eficiencia que irían situados a la salida del regenerador o bien, mediante 
la separación del char en un proceso previo a la regeneración del catalizador, siendo esta última 
la ruta más viable. Este fenómeno de desactivación ha sido contrastado por varios autores. En el 
trabajo mencionado anteriormente llevado a cabo por Paasikallio et al. [134] se encontró una 
correlación lineal entre la concentración de los metales alcalinos (Ca, P, K, Mg) presentes en el 
catalizador (HZSM-5) y la pérdida de acidez del mismo, indicando que dichos metales alcalinos 
sustituían las funcionalidades protónicas del catalizador reduciendo la acidez del mismo con el 
tiempo y, por tanto, disminuyendo su capacidad catalítica. Si bien el porcentaje de desactivación 
encontrado tras 4 días de operación pudo considerarse bajo, es de esperar que dicho porcentaje 
vaya aumentando irreversiblemente con el tiempo hasta producir la desactivación total del 
catalizador, por lo que la incorporación de una entrada secundaria de catalizador nuevo se hace 
imprescindible. La misma tendencia encontraron Mullen et al. [139] en su trabajo donde, tras 
varios ciclos de pirolisis – regeneración del catalizador trabajando de una manera discontinua en 
un reactor de lecho fluidizado, evidenciaron un aumento de la concentración de impurezas 
inorgánicas (Ca, Cu, Fe, K, Mg, Na, P) en una zeolita HZSM-5, lo que empeoraba 
significativamente la actividad catalítica del catalizador con el paso del tiempo. De este modo, 
se puede concluir que el uso de zeolitas, si bien conduce a unos resultados iniciales muy 
prometedores en términos de actividad y selectividad, da lugar a graves problemas de 
desactivación sobre los que se hace necesario profundizar en su solución.  
 Una alternativa interesante al uso de zeolitas en el proceso de pirólisis catalítica podría  
ser el uso de catalizadores mucho menos costosos en su compra y tratamiento tras uso, que 
puedan ser añadidos de forma continua al proceso. En esta línea de investigación, diversos tipos 




de catalizadores de bajo coste han sido estudiados con relativo éxito entre los que destaca la 
utilización de diferentes óxidos metálicos como CaO, MgO, ZnO, NiO, Fe2O3 o TiO2 
[122][135][136][137]. Los trabajos más destacados en referencia a la utilización de este tipo de 
catalizadores de bajo coste son los llevados a cabo por Lin et al. [135], Wang et al. [136] o 
Pütün et al. [122], los cuales han mostrado que es posible obtener un bioaceite mejorado en 
términos de un menor contenido de oxígeno (tasas máximas de reducción del 21% 
aproximadamente), y una reducción en la cantidad de compuestos ácidos indeseados, a partir de 
la incorporación de diferentes especies como MgO o CaO. Mejoras observadas tanto en 
reactores de lecho fijo como de lecho fluidizado. Estos catalizadores, al ser más económicos, 
plantean una ruta más asequible y más flexible mejorando de esta manera las posibilidades en 
cuanto a la viabilidad del mismo. En cualquier caso, a modo de resumen se puede concluir que 
es altamente recomendable que los catalizadores deban ser, no solo altamente activos y 
selectivos a algunos productos en particular (promoviendo las reacciones de desoxigenación, 
craqueo y reformado, con la intención de convertir los productos de la descomposición térmica 
en olefinas y aromáticos ligeros) sino también, resistentes en su mayor medida a la 
desactivación, tener la capacidad de poder ser regenerados de una manera relativamente rápida y 
siempre que sea posible ser baratos y ampliamente distribuidos.  
 
2.2.1 Integración del proceso auto-térmico 
 
A la hora de garantizar la viabilidad económica del proceso, el planteamiento de un 
sistema de alta integración energética parte como un requisito imprescindible. El proceso de 
pirólisis es endotérmico, por lo que un cierto grado de aporte de energía es necesario para llevar 
a cabo el proceso a la temperatura deseada. Este aporte de energía debe ser necesario no solo 
para calentar la biomasa y el catalizador hasta la temperatura de trabajo sino también, para 
llevar a cabo el proceso de secado previo de la misma y la regeneración del catalizador. De este 
modo, el desafío radica en diseñar una tecnología que permita un eficiente aporte de energía al 
proceso a la vez que se obtiene un bioaceite de buenas prestaciones en términos de estabilidad 
que pueda considerarse como un vector energético de carácter renovable.  
Teóricamente, se ha calculado que para suministrar el calor necesario para llevar a cabo 
el proceso de pirólisis es necesario quemar un 12% del carbón de la biomasa inicial [140]. Por 
tanto, teniendo en cuenta que la variación de rendimientos del char, según el tipo de pirólisis, se 
encuentra comprendida en un rango de 15-30% en peso, es de esperar que sea posible llevar a 
cabo el proceso auto-térmico. Además, los gases no condensables, los cuales  suponen 




aproximadamente un 5% de la energía de la biomasa inicial [141] también pueden ser sometidos 
a un proceso de combustión contribuyendo de este modo a la integración energética del proceso.  
 Existen varios trabajos en la bibliografía centrados en la integración energética del 
proceso de pirólisis, entre los que destacan los llevados a cabo por Paasikallio et al.[134], 
Illipoulou et al. [142]. Estos autores han demostrado, a través de diferentes configuraciones de 
reactor – regenerador que la combustión de los subproductos de la pirólisis catalítica puede ser 
más que suficiente para llevar a cabo un proceso auto-térmico y dicho proceso es adecuado para 
mantener el nivel de calidad del bioaceite obtenido. En el trabajo llevado a cabo por Paasikallio 
et al. [134] en un lecho fluidizado circulante con zeolitas HZSM-5, se consiguió cerrar el 
balance de energía en aproximadamente un 92% donde, el biochar y el catalizador desactivado 
por deposición de coque, eran sometidos a un proceso de combustión a una temperatura de 650-
670ºC produciéndose la regeneración del catalizador y su calentamiento hasta la temperatura 
necesaria para llevar a cabo el siguiente ciclo de pirólisis. Este trabajo es de gran importancia 
debido a la escala y la duración del experimento, llegando a procesar un total de 20 kg/h de 
biomasa durante 4 días de continua operación. De forma similar,  Iliopoulou et al. [142]  
también utilizaron una configuración basada en un reactor de lecho fluidizado circulante con 
diferentes zeolitas HZSM-5. De nuevo, esta configuración permitió cerrar el balance energético 
en un 93%, donde el biochar producido representaba el 40% de la energía generada, mientras 
que los gases no condensables representaban aproximadamente un 3% de la misma, y por tanto 
cumpliendo las limitaciones anteriormente mencionadas en cuanto a la energía necesaria para 
llevar a cabo el proceso autotérmico, a la vez que se obtenía un bioaceite con mejores 
prestaciones. Por tanto, a la vista de los resultados, queda patente que la combustión de los 
subproductos del proceso de pirólisis catalítica (gases no condensables y en especial el biochar), 
es más que suficiente para llevar a cabo el proceso de una manera autotérmica, a la vez que es 
posible obtener un bioaceite mejorado.  
Por otra parte, conviene resaltar que, debido a las características y la flexibilidad 
mostrada por los reactores de tipo tornillo sin fin, su utilización puede considerarse como una de 
las rutas más prometedoras para llevar a cabo la integración de un sistema auto-sostenible. La 
manera más económica de cerrar el ciclo consiste en incorporar al proceso un transportador de 
calor en el que a su vez quede integrado el catalizador. Ambos, transportador de calor y 
catalizador, junto con el char producido durante el proceso de pirólisis, deberían ser conducidos 
a un nuevo reactor donde se produciría el proceso de combustión. De este modo, la mezcla del 
transportador de calor junto con el catalizador, alcanzaría la temperatura necesaria para 
proporcionar el calor suficiente para llevar a cabo el siguiente proceso de pirólisis. Además, el 
proceso de combustión podría actuar como regenerador del catalizador quemando el posible 
coque depositado sobre el catalizador. En definitiva, en el reactor de combustión deben 




producirse tres procesos de forma simultánea: (i) el calentamiento del transportador de calor 
para proporcionarle la energía necesaria para llevar a cabo la etapa de pirólisis, (ii) la obtención 
de electricidad a partir del exceso de energía y (iii) la regeneración del catalizador, si fuera 
necesaria. 
Normalmente, el transportador de calor lo constituyen materiales sólidos inertes, donde 
el uso de la arena se presenta como una de las alternativas más recomendables. De esta manera 
se cumplen dos de los requisitos fundamentales para la incorporación del transportador de calor 
al proceso: (i) presentar una alta estabilidad estructural y (ii) mostrar altos valores de capacidad 
calorífica. El diámetro de partícula utilizado, que suele estar comprendido en un rango de 200-
600 µm, permite trabajar continuamente y poder ser utilizado en procesos de fluidización y 
recirculación. Además, el uso de este tipo de sólidos en reactores de tipo tornillo sin fin puede 
minimizar algunas limitaciones operacionales asociadas a los mismos, como la dificultad de 
alimentar partículas finas de catalizador a través de los tornillos de alimentación y del reactor. 
Sin embargo, como factor a tener en cuenta, es altamente recomendable utilizar tamaños de 
partícula en un mismo rango para todos los sólidos para evitar problemas de segregación o 
elutriación de partículas debido a las diferencias de tamaño o de densidad entre el catalizador y 
las partículas de arena.  
En definitiva, el proceso debe requerir una operación sencilla donde los elementos 
principales de la instalación quedan definidos por la unidad de pre-tratamiento (secado, 
molienda), los sistemas de transporte de biomasa y catalizador, el reactor de pirólisis, los 
sistemas de producción de calor (combustor y caldera de gases) y el sistema de condensación 
del gas (ver Figura 13). 
Cabe destacar que el uso de transportadores de calor con propiedades catalíticas en 
reactores tipo tornillo sin fin es todavía escaso y queda limitado a la incorporación de zeolita 
HZSM-5 al proceso [143]. En un estudio llevado a cabo recientemente por Yildiz et al. [143], se 
demostró que la incorporación de transportadores de calor con propiedades catalíticas mejora 
sustancialmente la calidad de los bioaceites, reduciendo el contenido de oxígeno y la acidez de 
los mismos. Asimismo, se obtuvo una reducción en la concentración de ácidos y aldehídos en 
los bioaceites. Sin embargo, estos autores no proporcionaron datos acerca de la estabilidad del 
catalizador y la posibilidad de aplicar esta zeolita HZSM-5 como parte de un transportador de 
calor en una operación cíclica. De este modo, aunque queda demostrado el potencial que puede 
llegar a presentar la incorporación de transportadores de calor con propiedades catalíticas a este 
tipo de reactores, no existe ningún estudio que demuestre la posibilidad de aplicar estos 
transportadores en una operación cíclica.  
 






 Figura 13.Esquema del proceso de pirólisis catalítica con transportador de calor. 
 
Conviene resaltar que las altas temperaturas que se deben utilizar en este reactor, 
aproximadamente 800ºC, junto con la presencia de vapor de agua en grandes concentraciones, 
aproximadamente 10% en volumen, hace que los requerimientos de estabilidad en los 
catalizadores sean muy exigentes. No obstante, si estos requisitos no son alcanzados, una 
posible solución podría recaer en la utilización de materiales con muy bajo coste, tanto en su 
compra como en su desecho, que permitan grandes porcentajes de aportación de material fresco 
en cada ciclo del proceso. De acuerdo a estas dos premisas, se puede avanzar que la posibilidad 
de utilizar catalizadores como la zeolita HZSM-5 es bastante limitada, dado que presenta 
problemas de desaluminización en esas condiciones y además, debido a su alto coste, el uso de 












2.3 Estrategia III: Procesos ex situ 
 
Dentro de los procesos ex situ desarrollados para la obtención de biocombustibles de 
segunda generación con mejores propiedades destacan dos tipos principalmente, los procesos de 
DHO y el craqueo catalítico. Respecto a la primera de estas tecnologías, son numerosos los 
estudios publicados en la última década sobre la DHO de bioaceites de origen pirolítico, cuyos 
principales logros se reflejan en exhaustivas revisiones recientemente publicadas como la de 
Arun et al. [144] y la de De et al. [145]. El estado del arte actual de esta tecnología está todavía 
lejos de su aplicación industrial y todavía es necesario desarrollar catalizadores que demuestren 
una alta actividad y estabilidad en la DHO del bioaceite, junto con un consumo mínimo de 
hidrógeno. Además, conviene destacar que el alto coste, así como las complicaciones asociadas 
al uso de hidrógeno a presión (normalmente en un intervalo de 30-140 bar), dificulta 
enormemente su posible utilización en pequeñas instalaciones, siendo su uso preferiblemente 
recomendable para su aplicación en biorefinerías. 
Por otra parte, el proceso de craqueo catalítico de los vapores del bio-oil se presenta 
como una técnica prometedora para llevar a cabo el proceso de mejora del bioaceite en una 
disposición ex situ. Las principales ventajas del proceso radican en las condiciones de trabajo, 
las cuales permiten trabajar a presión atmosférica y a temperaturas similares a las alcanzadas en 
los procesos de obtención del bioaceite, con la puntualización de que no es necesario un aporte 
de H2 que limite el proceso de una manera económica. Todo ello, ofrece una ruta más ventajosa, 
tanto a nivel de proceso como a nivel económico. El desarrollo del mismo se puede llevar a 
cabo bien durante el propio proceso de pirólisis en un reactor diferente o bien, se puede realizar 
a partir de la vaporización del bioaceite previamente obtenido tras un proceso de pirólisis. 
 En este apartado se describe en mayor detalle los logros y las pautas a seguir en el 
diseño del craqueo catalítico del bioaceite de una manera ex situ. Debido a la especial 
implicación y potencial de las zeolitas en estos procesos, como también se ha avanzado en el 
caso de la pirólisis catalítica, se incluye inicialmente una pequeña reseña en relación a este tipo 
de materiales, destacando las zeolitas tipo ZSM-5 las cuales, han conducido a la obtención de 




Las zeolitas se pueden definir como aluminosilicatos hidratados que contienen metales 
alcalinos o alcalinotérreos, caracterizados por su capacidad de intercambio iónico y su 




posibilidad de deshidratación reversible. Existen numerosos tipos de zeolitas en la naturaleza, 
aunque sólo 6 son abundantes (analcima, chabazita, clinoptilonita, erionita, mordenita, 
phillipsita y ferrierita) [146].  
Las zeolitas son sólidos metalosilicatos cristalinos microporosos con estructuras bien 
definidas y su fórmula empírica general se puede escribir como: 
xM2/nO ∙ xAl2O3 ∙ ySiO2∙zH2O 
Donde M representa al ión intercambiable que compensa la diferencia de carga al 
sustituir Si por Al y n es su estado de oxidación o valencia. 
La red de estos aluminosilicatos está constituida por tetraedros con O2- en los vértices y 
generalmente Si4+ y Al3+ en las posiciones centrales. Los átomos que ocupan las posiciones 
centrales son llamados átomos T.  
 
 Propiedades generales: 
Las propiedades más características de las zeolitas son su estructura microporosa y 
uniforme, su alta superficie específica, su selectividad y acidez intrínsecas, su capacidad de 
adsorción, su capacidad de intercambio iónico y su alta estabilidad hidrotérmica [146]. 
Estas propiedades se pueden controlar a partir de los métodos de síntesis, controlando la 
temperatura, el tiempo o la composición de la mezcla. Así, variando su composición química se 
puede conseguir una mayor estabilidad térmica, una mayor fuerza ácida (implica mayor 
actividad catalítica) o modificar su carácter hidrófobo, su capacidad de intercambio iónico y su 
capacidad de adsorción de moléculas [147]. 
Una de las propiedades más importantes de las zeolitas radica en su gran capacidad de 
intercambio iónico. En la forma más habitual de las zeolitas, debido a la sustitución isomórfica 
de los átomos de silicio de la estructura cristalina por átomos de aluminio, se crea un 
desequilibrio en la carga de la zeolita. Para compensar la carga neta negativa formada por esta 
sustitución son necesarios cationes externos a la red; estos son intercambiables, de ahí deriva su 
gran capacidad de intercambio iónico. La relación Si4+/Al3+ de cada zeolita determina la carga 
de su red, cuantas más sustituciones de Si4+ por Al3+ se produzcan, mayor será el exceso de 
carga negativa y más alta será la capacidad de intercambio iónico. 
La estructura microporosa hace que las zeolitas presenten una superficie interna muy 
elevada en comparación con su superficie externa. Esta estructura es la responsable de sus 
buenas propiedades adsorbentes. Al tener los poros muy pequeños, la superficie interna es muy 




elevada y las superficies que los forman están muy próximas, con lo que aumenta el potencial 
de adsorción. Esta estructura microporosa bien definida y ordenada posibilita las reacciones o 
transformaciones de una forma selectiva [148].  
Aunque las dimensiones moleculares de los microporos son responsables de muchas de 
las propiedades de las zeolitas, también imponen limitaciones de manera frecuente. La 
microporosidad afecta al transporte, ya que la difusión de los reactivos o de los productos desde 
o hacia los sitios activos es difícil y también, ocasiona problemas de selectividad para la 
reacciones en las que se utilizan [148]. Afortunadamente, es posible mejorar la accesibilidad y 
el transporte molecular en las zeolitas para aumentar su potencial catalítico. Se ha podido 
demostrar que el acortamiento de la trayectoria hasta los microporos que ocurre en zeolitas 
nanocristalinas da lugar a una mejora en el transporte y de este modo las zeolitas actúan como 
catalizadores más eficientes [147][149][150]. En este sentido también aparecen las zeolitas con 
porosidad jerarquizada o zeolitas jerárquicas. Un material jerárquico se caracteriza por presentar 
distintos niveles de porosidad. El objetivo principal de las zeolitas jerárquicas es asociar en un 
mismo material las propiedades de los microporos y la mejora del acceso y el transporte 
aportado por los mesoporos. Hoy en día se conocen e investigan distintos métodos para 
sintetizar zeolitas con porosidad jerarquizada y de esta manera poder ampliar el alcance de las 
zeolitas a reacciones que implican moléculas de mayor tamaño, antes restringidas por la 
microporosidad de su estructura natural. 
 
Aplicaciones: 
Propiedades como su alta estabilidad térmica, su alta superficie específica, su estructura 
microporosa y uniforme junto con su selectividad y acidez intrínsecas, hacen de las zeolitas 
materiales únicos con numerosas aplicaciones como catalizadores, adsorbentes y tamices 
moleculares en la industria [147][148].  
Las zeolitas están teniendo un creciente interés por sus numerosas aplicaciones como 
catalizadores en reacciones de isomerización, alquilación, aromatización o craqueo [151]. Se les 
da una gran importancia sobre todo por su destacado papel en las reacciones de craqueo de 
hidrocarburos, demostrando una buena eficacia en la conversión del petróleo hacia 
combustibles, en especial en el proceso de FCC. Además, han demostrado tener sobre todo 
buena actividad en las reacciones de catálisis ácida, lo que ha abierto grandes oportunidades en 
la producción industrial [152]. En general, dicha actividad catalítica, se atribuye principalmente 
a los sitios ácidos de Brønsted que posee la zeolita y por esta razón, se están realizando hoy en 
día muchos esfuerzos para sintetizar nuevos tipos de materiales zeolíticos a través de numerosos 





La zeolita ZSM-5 (MFI) pertenece al grupo pentasílico de zeolitas y es uno de los 
catalizadores sólido-ácidos más versátiles conocido. Su estructura es tridimensional de la forma: 
| Na+n (H2O)16 | [ Al n 
El tamaño de poro es de 5.5 Å. 
Se trata de una estructura tridimensional formada por canales rectos y sinusoidales 
unidos en las intersecciones, donde cada anillo de los que forman los canales está compuesto 
por 10 tetraedros. La red estructural de la zeo
 
  Figura 14. Representación gráfica de la r
 
La  zeolita HZSM-5 tiene un rendimiento catalítico único en términos de selectividad a 
olefinas en procesos de craqueo y de vida útil 
características concretas[156]
microporos con un dimensiones adecuadas para la inhibición de la formación de moléculas 
grandes (mayores que C20), y (iii) una muy alta porosidad y conectividad entre los poros, que 
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lita ZSM-5 se muestra en la Figura 14.
 
ed estructural de zeolitas tipo ZSM
[155]. Esto es debido principalmente a diferentes 
[157]: (i) la fuerza del ácido de los sitios catalíticos, (ii) 
 








2.3.2  Craqueo catalítico con zeolitas 
 
El proceso de craqueo catalítico ex situ de los vapores del bioaceite está directamente 
relacionado con el proceso FCC. El FCC es considerado como uno de los procesos de 
conversión más importantes de la industria del refino del petróleo, donde el uso de materiales 
zeolíticos para la conversión de fracciones pesadas del petróleo a fracciones de mayor valor 
añadido es generalizado. Teniendo en cuenta la gran flexibilidad de las refinerías en cuanto a 
cambios de materia prima y en variaciones de la demanda de productos, la posibilidad de 
utilizar las presentes refinerías de petróleo como futuras biorefinerías para los productos 
obtenidos tras los procesos de pirólisis de biomasa o de permitir su procesado conjunto con las 
actuales fracciones utilizadas, reduciría significativamente los costes de inversión 
[158][159][160][161]. Desafortunadamente, todavía no ha sido posible extrapolar el craqueo 
catalítico con zeolitas a partir del FCC a la utilización de bioaceites debido a las diferencias en 
las propiedades de la materia prima [162][163][164].   
Los principales resultados reportados en la literatura respecto al proceso de craqueo 
catalítico del bioaceite se han ido agrupando en extensas revisiones como las publicadas 
recientemente por Rezai et al. [116] Wan et al. [165] y Zhang et al. [166]. En estos trabajos se 
observa que a la hora de llevar a cabo el proceso de craqueo catalítico de los bioaceites de una 
manera ex situ, las zeolitas se presentan como los candidatos más prometedores debido en 
especial a su gran estabilidad hidrotérmica, su acidez controlable, originada por los sitios ácidos 
de Brønsted y Lewis, su estructura porosa y su organización cristalina. Sin embargo, dichas 
propiedades de los materiales zeolíticos deben ser diseñadas a medida para llevar a cabo esta 
aplicación de una manera más satisfactoria. Tras el proceso, los principales compuestos 
obtenidos son olefinas y compuestos aromáticos. Estas familias de compuestos, forman parte de 
la base principal de la industria del petróleo, por tanto, una vez obtenido el producto, rico en 
compuestos aromáticos, podría ser procesado en refinerías convencionales [17]. Además, los 
compuestos aromáticos son de gran interés debido a su alto número de octano y podrían ser 
utilizados en la gasolina como potenciadores de octanaje. Por otra parte, también podrían ser 
utilizados tanto para la producción de varios productos químicos de valor añadido como para la 
producción de polímeros [163][167]. Así, debido al gran campo de aplicación de estos 
compuestos, resulta de gran interés conocer y optimizar los parámetros que guían el proceso de 
craqueo catalítico de los vapores del bioaceite y de esta manera, presentarse como una 
alternativa real a la producción de los compuestos aromáticos que se obtienen a partir de los 
combustibles fósiles. 
El proceso de craqueo catalítico de los vapores obtenidos durante la pirólisis de biomasa 
tiene lugar en los sitios activos de las zeolitas, pero debido a la gran diversidad de compuestos 




presentes en la materia prima inicial, se trata de un mecanismo complejo de reacciones. Varios 
estudios [168][169][170] han reportado que durante el transcurso del proceso tienen lugar 
reacciones de craqueo, hidrodesoxigenación, hidrogenación, deshidratación, descarboxilación, 
decarbonilación y polimerización. Algunos ejemplos de este tipo de reacciones se pueden 
encontrar en la Figura 15. La eliminación del contenido de oxígeno, mayormente en forma de 
CO, CO2 y agua, está asociada con las reacciones de decarbonilación, descarboxilación y 
deshidratación respectivamente, siendo esta última la principal ruta [171]. A través de este 
proceso es posible incrementar significativamente la producción de compuestos aromáticos sin 
la necesidad de un aporte externo de H2, sin embargo, debido al bajo ratio H/C que muestra el 
bioaceite, existe un cierto límite de producción de hidrocarburos.  
En este tipo de estrategia, donde el reactor de pirólisis y el reactor catalítico operan de 
una manera independiente, la temperatura del reactor catalítico puede ajustarse con relativa 
flexibilidad a mayores o menores temperaturas. Normalmente las temperaturas del proceso 
varían entre 300 y 600ºC [168][169]. Para llevar a cabo el proceso de desoxigenación del 
bioaceite es necesario un cierto grado de craqueo, sin embargo, esta magnitud puede aumentar 
de forma excesiva a elevadas temperaturas, lo que conllevaría la degradación del bioaceite en 
gases ligeros y depósitos de carbón. Por tanto, es importante el control de la temperatura y así 
controlar el grado de craqueo que tiene lugar. Además, el proceso debe llevarse a cabo con 
relativos altos tiempos de residencia pero, una vez más, se tiene que llegar a un compromiso 
entre el grado de desoxigenación y la deposición de carbón sobre el catalizador, ya que dicha 




Figura 15. Ejemplos de reacciones tipo que tienen lugar en el proceso de craqueo catalítico de los vapores del 
bioaceite. 




Entre los catalizadores utilizados hasta el momento, hay que destacar los numerosos 
tipos de zeolitas que han sido investigados para llevar a cabo el proceso, entre las que destacan 
las de tipo Y, ZSM-5, Beta, mordenita o ferrierita [116] así como alúminas, aluminosilicatos y 
ciertos óxidos metálicos [173]. Entre ellos, las zeolitas tipo ZSM-5 son las que han alcanzado 
mayores tasas de reducción de compuestos oxigenados junto con altos rendimientos a la 
fracción orgánica. Se ha llegado a la conclusión que para este sólido se da una distribución 
óptima de su sistema poroso junto con unas propiedades ácidas adecuadas, propiedades que 
favorecen principalmente las reacciones de craqueo y aromatización mejorando la calidad final 
del bioaceite [168][172][174][174][176][177].  
Varios son los factores que determinan el comportamiento de las zeolitas ZSM-5 en el 
proceso de desoxigenación de los vapores oxigenados del bioaceite. Por una parte, el ratio Si/Al, 
cuyo impacto en el catalizador radica en la densidad del número de ácidos de Brønsted y en el 
carácter hidrofílico del mismo [178]. Dicho parámetro, el cual puede ser modificado en gran 
medida mediante diferentes tratamientos de síntesis, ha sido extensamente estudiando quedando 
patente que, ratios Si/Al intermedios, en concreto, aquellos comprendidos en un rango situado 
entre 15-45 aproximadamente, promueven la formación de compuestos más valiosos, en 
especial la formación de benceno, tolueno o xilenos (BTX), y permiten alcanzar las mayores 
tasas de desoxigenación, así como los menores valores de formación de coque [179]. Este 
comportamiento ha quedado patente en numerosos trabajos como el llevado a cabo por Kelkar 
et al. [180] en el cual, tras el estudio del efecto del ratio Si/Al en un rango de 23-80, se 
demostró que a medida que aumentaba el ratio Si/Al, disminuía linealmente la formación de 
compuestos aromáticos y aumentaba la presencia de compuestos oxigenados. Por tanto, tras este 
estudio se pudo demostrar que una mayor acidez en el catalizador permitía obtener una mayor 
producción de compuestos aromáticos. En otro trabajo llevado a cabo por Park et al. [181] se 
realizó un estudio de la influencia de este parámetro ampliando el rango de estudio respecto al 
trabajo anterior, desde zeolitas ZSM-5 con ratios Si/Al=23 hasta 280. De nuevo, con el 
catalizador más ácido (ratio Si/Al=23), se consiguió alcanzar la mayor fracción aromática a la 
vez que se obtenían los mínimos valores de compuestos fenólicos  y ácidos y por tanto, permitió 
concluir de la misma manera que el uso de zeolitas con mayor acidez era favorable para la 
producción de aromáticos. En otro trabajo diferente, como el llevado a cabo por Srinivasan et 
al. [182], también se investigó el efecto de este parámetro entre valores desde 30 hasta 280, 
quedando de nuevo reflejado que a medida que se aumentaba el ratio Si/Al disminuía la fracción 
de compuestos aromáticos, siendo la zeolita con ratio Si/Al=30 el catalizador que permitía 
obtener una mayor producción de aromáticos. La misma tendencia mostrada hasta ahora, 
observaron Inaba et al. [183], tras analizar el comportamiento de zeolitas ZSM-5 de ratios 
comprendidos entre 30 y 190 y Li et al. [184] tras analizar un amplio rango, desde 25 hasta 200. 




Sin embargo, dichos autores apenas muestran datos sobre la desactivación del catalizador. Datos 
importantes en este sentido han sido proporcionados recientemente por Engtrakul et al. [185]. 
En este trabajo se encontraron las mismas tendencias mostradas anteriormente tras el análisis de 
varias zeolitas con ratios Si/Al diferentes (23-280) en el proceso de craqueo catalítico en un 
reactor de lecho fijo, encontrándose un máximo en la producción de aromáticos utilizando 
aquella zeolita con un ratio Si/Al intermedio (30). Además, dichos autores observaron que, a 
medida que aumentaba la acidez de los catalizadores, es decir, a medida que el ratio Si/Al 
disminuía, la formación de compuestos poliaromáticos, los cuales se consideran precursores de 
coque, aumentaba, y consecuentemente se producía una mayor formación de coque. En línea 
con este último trabajo, Mihalcik et al. [186] también observaron que, al trabajar con zeolitas 
ZSM-5 con bajos ratios Si/Al (aumento de la acidez), en concreto 23, se favorecía la obtención 
de compuestos aromáticos en comparación con aquellas zeolitas ZSM-5 con ratios Si/Al más 
altos (50 y 280), proceso que relacionaron con la promoción de las reacciones de 
desoxigenación de fenoles a compuestos aromáticos, cuyos componentes mayoritarios eran el 
tolueno, naftaleno y benceno. Por otra parte, estos autores también mostraron que el grado de 
formación de coque en el catalizador estaba asociado no solo con la estructura de la zeolita, sino 
también, con las propiedades ácidas, esto es, a medida que aumentaba el ratio Si/Al del 
catalizador (tanto en zeolitas ZSM-5 como en zeolitas Beta) se producía una menor deposición 
de coque en el catalizador. Por tanto, tras analizar un amplio número de trabajos de 
investigación, es posible concluir que altas concentraciones de sitios ácidos pueden influir 
negativamente en la actividad del catalizador conduciendo a una rápida desactivación del mismo 
y por tanto, es necesario llegar a un compromiso en la acidez de la zeolita para maximizar la 
producción de aromáticos, reduciendo al máximo el proceso de desactivación por deposición de 
coque en el catalizador.  
Por otra parte, como ya se adelantaba en el párrafo anterior, las propiedades 
estructurales de las zeolitas también juegan un papel fundamental en el proceso. Si bien ratios 
Si/Al intermedios indican relativos altos niveles de acidez, dichos puntos ácidos deben ser 
accesibles para llevar a cabo las reacciones deseadas. Particularmente, en las zeolitas de tipo 
ZSM-5, la red microporosa limita el proceso, debido a las bajas tasas de transferencia de masa, 
en particular en el caso de moléculas grandes [187]. Además, varios autores como Zhang et al. 
[188] ya han observado que la estructura de la zeolita puede tener una mayor influencia que las 
propiedades ácidas en la selectividad de los productos, por lo que las propiedades estructurales 
de dichos catalizadores también deben ser consideradas con especial atención para su 
optimización en el proceso de mejora del bioaceite. 
Por este motivo, para intentar alcanzar la meta de conseguir un catalizador óptimo para 
el craqueo catalítico ex situ, se están produciendo grandes avances para el diseño del mismo 




centrados en crear una red secundaria de mesoporos en estos materiales (zeolitas jerárquicas) y 
de esta manera, reducir la resistencia a la difusión de los compuestos de gran tamaño que 
forman parte de los vapores. De hecho, varios estudios como el reportado por Park et al. en 
2010 [187] y otros más recientes del mismo grupo [189], ya han mostrado que debido al efecto 
sinérgico producido por la fuerte acidez y la porosidad accesible en este tipo de materiales, es 
posible aumentar la fracción aromática y de hidrocarburos considerablemente, pese a obtener 
una ligera disminución en los rendimientos de la fase orgánica. Concretamente, se ha observado 
que una alta densidad de sitios ácidos de Brønsted junto con una buena accesibilidad a los 
mismos en las zeolitas ZSM-5, puede promover la formación de compuestos aromáticos, en 
especial la obtención de aromáticos monocíclicos de gran relevancia industrial (BTX) 
[189][190]. Esta tendencia, también ha sido descrita para el proceso de craqueo del petróleo por 
FCC, donde una gran disponibilidad de sitios ácidos conlleva una mayor transferencia de 
hidrógeno y por tanto, produce una fracción de gasolina mayor.  
En línea con lo anterior, el tamaño de cristal de la zeolita es otro de los parámetros que 
se encuentra directamente relacionado con el fenómeno de difusión por lo que afecta a la 
composición y la producción del bioaceite. Es decir, las reacciones que tienen lugar sobre las 
zeolitas ZSM-5 están limitadas por la velocidad de difusión de las moléculas dentro de los 
cristales de la zeolita [191]. Concretamente, las zeolitas de tamaño de cristal pequeño, en 
especial las zeolitas nanocristalinas, tienen normalmente una longitud de difusión más corta y 
una densidad de poros accesibles mayor que en zeolitas con mayor tamaño de cristal [191]. Por 
tanto, cabe esperar que este tipo de materiales puedan ofrecer una buena alternativa siendo 
capaces de disminuir la limitación de la difusión respecto con otro tipo de zeolitas y prevenir el 
bloqueo de los poros y de esta manera, influir positivamente en la actividad catalítica. Hasta la 
fecha, sólo han sido unos pocos los trabajos los que han analizado en detalle este tipo de 
materiales y su influencia en el proceso de craqueo catalítico, quedando bastante limitado su 
análisis y comprensión. Un ejemplo de ello es el estudio llevado a cabo por Hoang et al. en 
2010 [192]. Estos autores demostraron que las zeolitas nanocristalinas son más estables 
mientras tienen la capacidad de obtener rendimientos similares a las obtenidas con zeolitas con 
un mayor tamaño de cristal. Estos autores observaron que la formación de coque sobre el 
catalizador era influenciada por el tamaño de cristal de la zeolita, donde generalmente una 
menor cristalinidad conducía a una mayor resistencia a la desactivación por dicha deposición de 
coque. Esto se debía a una menor trayectoria para difundir de las moléculas hasta los puntos 
ácidos y una mayor rapidez de evacuación de los productos de los canales del catalizador. De 
esta manera, los productos no tienen el suficiente tiempo para convertirse en precursores de 
coque [192]. En línea con el trabajo anterior, Zheng et al. [191] mostraron en 2014 el potencial 
de este tipo de materiales en el proceso catalítico de mejora del bioaceite tras analizar el 




comportamiento de diferentes zeolitas con diferente tamaño de cristal. Dichos autores 
encontraron que, a medida que disminuía el tamaño de cristal de la zeolita, la producción de 
aromáticos, y en concreto la fracción BTX, aumentaba, mientras que la deposición de coque 
disminuía ligeramente. A la vista de los estudios encontrados en la literatura en referencia a este 
tipo de materiales, puede concluirse que el aprovechamiento de las propiedades de las zeolitas 
nanocristalinas en el proceso de craqueo catalítico ex situ se muestra como una ruta prometedora 
hacia la obtención de un catalizador  de elevadas prestaciones.  
Otra ruta posible para el diseño de un catalizador óptimo se basa en el concepto de 
catalizadores multifuncionales, de tal manera que distintas especies activas puedan promover en 
cascada las reacciones de formación de aromáticos y por tanto, obtener una tasa mayor de 
desoxigenación. Dicho proceso se basa en la incorporación de especies metálicas, ya sea como 
cationes de intercambio o como nanopartículas en la superficie externa del catalizador. De este 
modo, se lleva a cabo la incorporación de nuevos puntos activos que, junto con los sitios ácidos 
Brønsted ya presentes en la estructura cristalina de la zeolita, pueden llegar a producir un 
bioaceite con mejores prestaciones. En este sentido, varios trabajos  han demostrado que la 
introducción de diferentes especies catiónicas junto con la fuerza de los sitios ácidos Brønsted 
ya presentes, produce mejoras sustanciales en la calidad del bioaceite y promueve las reacciones 
de formación de compuestos aromáticos [116].  
Gran parte de los trabajos realizados hasta la fecha se basan en la incorporación de 
metales de transición como el Ni o Co a zeolitas ZSM-5 [193][194], conocidos por su 
destacable actividad en procesos de hidrogenación. Incorporando estas especies metálicas en 
forma de nanopartículas en la superficie de la zeolita se han encontrado efectos positivos en la 
desoxigenación del bioaceite, así como un aumento de la formación de compuestos aromáticos. 
Tal y como afirman Iliopoulou et al. en su trabajo [193], estos efectos se atribuyen 
concretamente a las nanopartículas de Co3O4 y NiO soportadas en la superficie del catalizador. 
Así, dichas especies activas, y especialmente las de Ni, favorecen las reacciones de transferencia 
de hidrógeno a través de la producción de H2 in situ y como consecuencia, potencian las 
reacciones de deshidrogenación en favor de la producción de aromáticos. 
También se han encontrado efectos positivos en el rendimiento a la fracción aromática 
mediante la incorporación de Mg, Cu, Fe, Pd o Pt a Zeolitas ZSM-5 [189]. De forma general, se 
ha observado que el aumento de la fracción aromática es atribuido a que se promueve la 
existencia de reacciones en cascada entre las especies metálicas y la acidez Brønsted de la 
zeolita. Siguiendo esta línea, hay que destacar el uso de zeolitas ZSM-5 intercambiadas con Ga. 
[195]. Para este material, se ha observado que la presencia de Ga en las posiciones de 
intercambio favorece las reacciones de decarbonilación de aldehídos a olefinas, que 




posteriormente dan lugar a la formación de aromáticos mediante reacciones de oligomerización 
y aromatización producidas en los sitios ácidos de Brønsted de la zeolita. Como resultado, se 
produce uno de los mayores rendimientos a la fracción aromática observado hasta la fecha en la 
producción de biocombustibles de segunda generación a partir de bioaceites [195]. 
Conviene resaltar que, si bien la incorporación de especies metálicas en la zeolita puede 
maximizar la selectividad a compuestos aromáticos, también puede dar lugar a efectos negativos 
en el grado de desoxigenación en comparación con las zeolitas sin modificar, debido a que la 
introducción de especies metálicas en las posiciones de intercambio puede conducir a una  
reducción significativa de la cantidad de sitios ácidos Brønsted accesibles del catalizador, cuya 
actividad no es compensada por la incorporación de nuevo puntos activos [116][196]. 
Asimismo, también se debe tener en cuenta que la incorporación de especies metálicas puede 
aumentar significativamente la acidez Brønsted del catalizador y por tanto, del mismo modo que 
se mostraba anteriormente en referencia al ratio Si/Al, sitios ácidos de Brønsted con elevada 
fuerza son susceptibles a la formación de precursores de coque [179], por lo que se puede 
concluir que el proceso de síntesis y la concentración de las especies metálicas en los 
catalizadores, así como su disposición en los mismos, juegan un papel fundamental en las 
prestaciones finales de las zeolitas multifuncionales. 
 Por último, conviene destacar que aunque la mesoporosidad y la incorporación de 
especies metálicas han demostrado ser favorables por separado en los procesos de mejora de 
bioaceites, el uso de catalizadores bifuncionales que presenten una red secundaria de mesoporos 
junto con especies metálicas, es todavía muy limitado, y se cierne al uso del Ga [187]. En este 
trabajo llevado a cabo por Park et al. [187] se estudió el efecto de la incorporación de Ga a 
zeolitas ZSM-5 mesoporosas con ratio Si/Al=20 y su posterior aplicación en el proceso de 
mejora catalítica de los vapores del bioaceite en un reactor de lecho fijo a 500ºC. Estos autores 
demostraron que, gracias a la presencia conjunta de un gran desarrollo de la porosidad y de la 
acidez tras la incorporación de Ga en el catalizador mesoporoso, no sólo se aumentaba la 
fracción orgánica del bioaceite obtenido y la resistencia del catalizador a la deposición de 
coque, sino también mostraron que era posible aumentar significativamente la tasa de 
desoxigenación y la fracción de BTX obtenida. Estos valores fueron alcanzados al trabajar con 
una carga de Ga de 1% en peso, la cual fue considerada como óptima tras analizar el efecto de 
carga del Ga entre 1 y 5% en peso. Tras dicho estudio, los autores pudieron concluir que un 
exceso de especie metálica bloqueaba los poros y reducía los ácidos de Brønsted del catalizador 
contribuyendo a una disminución de los productos deseados. De esta manera, debido a los 
avances que se están realizando en la síntesis y utilización de materiales con porosidad 
jerarquizada y sus resultados satisfactorios, se abre una nueva vía de investigación de gran 
interés para la comunidad científica. 




Antes de terminar con este bloque, me gustaría mencionar nuevamente que uno de los 
mayores problemas a tener en cuenta en el proceso de mejora de bioaceites por craqueo 
catalítico, si no el principal, es la desactivación del catalizador. La principal fuente de 
desactivación es la formación de depósitos de carbón, llamados comúnmente coque. El coque se 
produce principalmente debido a la descomposición térmica del gas, a otras reacciones 
homogéneas en fase gas y a reacciones heterogéneas sobre el catalizador [198][199], de tal 
manera que se produce un bloqueo en los poros de la zeolita, con la consecuente pérdida de su 
actividad. Se pueden diferenciar dos tipos de coque diferentes: coque térmico y coque catalítico 
[200]. El coque térmico se puede describir como el equivalente a los depósitos de carbón en las 
paredes del reactor y solamente encontrado en la superficie de los cristales de la zeolita, 
conteniendo largas cadenas alifáticas. Este tipo de coque se produce principalmente por 
reacciones de polimerización [201][202] debido a los compuestos fenólicos. Por otra parte, el 
coque catalítico se puede asociar con los depósitos de carbón encontrados tanto en los canales 
internos como en el exterior de la zeolita. Se trata de un coque principalmente aromático, 
estructurado y condensado que se produce en los sitios ácidos del catalizador mediante 
reacciones de oligomerización, aromatización y condensación [203][204][138][200]. En un 
estudio recientemente llevado a cabo por Lorenzetti et al. [79] se afirma que la presencia de este 
tipo de coque en la superficie de catalizador, en concreto en zeolitas HZSM-5, aumenta con la 
presencia de compuestos nitrogenados en los vapores del bioaceite. El coque catalítico se puede 
considerar como la fuente primaria de desactivación, bloqueando los sitios ácidos internos del 
catalizador, mientras que el carbón térmico se puede considerar como una forma secundaria  de 
desactivación. Este subproducto puede ser utilizado para aportar la energía requerida para llevar 
a cabo el proceso de regeneración de los catalizadores o bien ser convertido en gas de síntesis a 
partir de vapor o CO2 durante dichos procesos de regeneración. En cualquier caso, los avances 
en el proceso deben de estar focalizados en mejorar las condiciones de reacción para llevar a 
cabo el proceso de craqueo evitando grandes formaciones de coque que limiten la actividad 
cíclica de los catalizadores ya que, mediante los tratamientos de regeneración con aire a alta 
temperatura, estos catalizadores todavía presentan reducida estabilidad durante la operación 
cíclica debido a la desaluminización y consecuente pérdida de acidez. 
La formación de coque depende de las condiciones de reacción, de la composición 
química de la materia prima y de las propiedades estructurales y químicas del catalizador, y en 
especial, de la presencia de sitios ácidos que dan lugar a la formación de HAPs. Por tanto, como 
se ha mencionado anteriormente, los sitios ácidos accesibles de la zeolita son una parte esencial 
no sólo para actuar como promotores de las reacciones de desoxigenación, sino también para 
promover los mecanismos en los que se produce la desactivación del catalizador. Una vez más, 




es necesario llegar a un compromiso entre todas las propiedades para obtener un diseño de 
catalizador óptimo.  
De forma general, se ha podido observar como en los procesos ex situ se utilizan 
catalizadores sólidos ácidos, preferentemente zeolitas. Si bien es cierto que se están realizando 
grandes avances en el desarrollo de catalizadores específicos para el proceso de craqueo 
catalítico del bioaceite, todavía queda camino por recorrer hasta poder llevar el proceso a escala 
industrial. Estos catalizadores todavía presentan reducida estabilidad, tanto durante el transcurso 
de la reacción, debido a la alta formación de coque, como durante la operación cíclica, por lo 
que es necesario someterlos a un proceso de regeneración, con los consecuentes problemas de 
desactivación anteriormente mencionados. Por tanto, a la hora de diseñar un catalizador óptimo, 
no sólo se deberá incrementar la eficiencia del mismo, dando lugar a una mayor producción de 
un bioaceite con mejores prestaciones, sino que también deberá demostrar una alta estabilidad 



















3.1 Objetivo principal 
 
Debido a la baja calidad del bioaceite producido tras la pirólisis de biomasa resulta 
necesario desarrollar procesos que mejoren sus prestaciones en un paso relativamente 
económico y que permitan su procesado en las presentes infraestructuras. Así, este trabajo tiene 
como objetivo principal el desarrollo y optimización de una manera experimental de tres 
estrategias diferentes enfocadas en la mejora del bioaceite procedente de la pirólisis de biomasa 
lignocelulósica de tal manera que permitan obtener unos resultados satisfactorios en términos de 
eficiencia y mejora de las propiedades de los productos finales.  
Las tres técnicas llevadas a cabo se pueden dividir en dos bloques principalmente. Por 
una parte los procesos in situ los cuales engloban los procesos de copirólisis de biomasa y 
neumáticos fuera de uso y pirólisis catalítica con transportadores de calor. Por otra, los procesos 
ex situ donde aparece el craqueo catalítico de los vapores del bioaceite con zeolitas. Todos ellos 
procesos actuales y en creciente investigación.  
Dentro de cada proceso en concreto se han fijado unos objetivos y unas estrategias 
determinadas, los cuales se plantean a continuación. 
 
3.1.1 Procesos in situ 
 
3.1.1.1 Copirólisis de biomasa residual forestal y NFU 
 
El objetivo principal de esta investigación es estudiar y demostrar la viabilidad del 
proceso de copirólisis de biomasa residual forestal y NFU como una estrategia alternativa de 
producción de combustibles de segunda generación y como una posible solución al problema 
ambiental de la disposición de residuos. Para llevar a cabo dicho objetivo, se pretende producir 
y caracterizar la fracción líquida obtenida tanto en un reactor de lecho fijo a escala de 
laboratorio como en un reactor de lecho móvil accionado por un tornillo sin fin a escala piloto y 
en operación continua. 
En este contexto, los objetivos secundarios de este trabajo son: 




 Realizar un estudio termogravimétrico para cada materia prima con el objetivo de fijar 
la temperatura óptima de operación, así como para analizar la posible interacción de las 
mismas en el intervalo de temperaturas fijado.  
 Llevar a cabo una cuantificación y caracterización de las tres fracciones obtenidas 
(sólido, líquido y gas) tras la reacción de pirólisis de biomasa, NFU, y diferentes 
proporciones de biomasa y NFU en la alimentación, y de este modo, analizar los 
posibles efectos sinérgicos producidos en dichos productos tras la experimentación en 
ambos reactores. 
 
3.1.1.2 Pirólisis catalítica de biomasa 
 
El objetivo principal de esta investigación consiste en estudiar y desarrollar el proceso 
pirólisis catalítica de biomasa forestal con transportadores de calor de bajo coste de tal manera 
que se pueda demostrar su viabilidad al llevarlo a cabo un reactor lecho móvil accionado por un 
tornillo sin fin a escala piloto y en operación continua. Por otra parte, se pretende demostrar la 
viabilidad del proceso para su desarrollo de una manera auto-térmica mediante un proceso 
integrado que comprende la pirólisis catalítica y la combustión del residuo carbonoso generado. 
Para la consecución de dichos objetivos se pretende producir y llevar a cabo la caracterización 
en detalle la fracción líquida así como los restantes subproductos.  
En este contexto, los objetivos secundarios de este proyecto son: 
 Plantear, caracterizar y preparar diferentes transportadores de calor de bajo coste con 
potenciales propiedades catalíticas para llevar a cabo el proceso de pirólisis catalítica.  
 Optimizar los parámetros necesarios para maximizar la fracción liquida obtenida y 
asegurar una mejora en las propiedades de dicha fracción. 
 Desarrollar y optimizar el proceso de combustión en un rector de lecho fluidizado a 
escala piloto para demostrar la viabilidad del proceso integrado. 
 
3.1.2 Procesos ex situ  
  
3.1.2.1 Craqueo catalítico de los vapores del bioaceite con zeolitas 
 
El objetivo principal de esta investigación consiste en estudiar y optimizar el proceso 
craqueo catalítico de los vapores del bioaceite a partir de su vaporización mediante materiales 
zeoliticos en un reactor de lecho fijo a escala de laboratorio, como una segunda etapa catalítica 




tras el proceso de pirólisis catalítica. Dicho objetivo se ha de conseguir mediante el estudio de 
las condiciones de operación y mediante el diseño de catalizadores específicos, en este caso con 
zeolitas de tipo ZSM-5, que promuevan las reacciones de desoxigenación y de producción de 
aromáticos ligeros, para así, obtener un bioaceite con mejores prestaciones y compatible en las 
presentes infraestructuras. 
 Como punto de partida, se plantean tres estrategias diferentes siguiendo un orden 
cronológico con el fin de conseguir potenciar las mejoras del bioaceite: (i) la utilización de 
catalizadores bifuncionales conseguidos mediante la incorporación de diferentes especies 
metálicas a zeolitas ácidas tipo ZSM-5; (ii) la utilización de zeolitas ZSM-5 con porosidad 
jerarquizada; (iii) la utilización de diferentes especies metálicas incorporadas en zeolitas tipo 
ZSM-5 con porosidad jerarquizada. 
 
En este contexto, los objetivos secundarios de este proyecto son: 
 Estudiar el efecto y el papel de diferentes especies metálicas impregnadas en zeolitas 
ZSM-5 con el objetivo de obtener un bioaceite con mejores propiedades e identificar los 
mecanismos de reacción que tienen lugar. 
 Llevar a cabo un estudio sobre la interacción entre las propiedades ácidas y 
estructurales de las zeolitas ZSM-5 con porosidad jerarquizadas e identificar los 
parámetros que guían el proceso de desoxigenación y producción de aromáticos ligeros 
y de esta manera obtener un bioaceite con mejores propiedades. 
 Estudiar el efecto y el papel de diferentes especies metálicas impregnadas en zeolitas 
ZSM-5 mesoporosas con el objetivo de obtener una remarcable mejora tanto en el 





4. Parte experimental 
 




La biomasa utilizada para la realización de este trabajo ha consistido en biomasa 
residual forestal de tipo lignocelulósico disponible en un radio cercano, concretamente astillas 
de pino (pinus halpensis) con corteza. Para la realización de los experimentos de copirólisis de 
biomasa y NFU, la biomasa fue suministrada por Bioebro S.L. La biomasa utilizada para ll
a cabo el proceso de pirólisis catalítica fue obtenida de la zona noroeste de España (Ansó, 
Huesca) y fue proporcionada por AFPURNA S.L (Figura 16). Las propiedades de la biomasa se 
encuentran reflejadas en la Tabla 12. Como se puede observar las prop
materias primas no muestran diferencias significativas entre sí.
Figura 16.  Biomasa-astilla de pino (AFPURNA, S.L) antes de ser sometida al proceso de molienda y tamizado
 
Antes de llevar a cabo ambos procesos, la biomasa fue sometida a un tratamiento de 
secado para conseguir niveles de humedad por debajo de un 2 % en peso, y posteriormente fue 
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 Tabla 12. Caracterización de la biomasa proporcionada por Biebro S.L y AFPURNA S.L. 
 
Propiedad 













     1 Calculado por diferencia 
 
 
4.1.2 Neumáticos fuera de uso
 
Los NFU empleados en la experimentación fueron suministrados por AMSA S.A tras la 
separación del entramado metálico presente en los mismos y tras haber sido sometidos a un 
proceso de trituración (Figura 17). En la Tabla 13 quedan reflejadas las características de los 
mismos. 
Figura 17. NFU suministrado por AMSA S.A tras la separación del entramado metálico y tras haber sido sometidas a 
un proceso de trituración. 
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   Tabla 13. Caracterización de los NFU suministrados por AMSA. 
 
Propiedad NFU - AMSA 
Análisis inmediato (% en peso)  
Cenizas 3.8 
Volátiles 64.2 
C. Fijo 32.0 
  












4.2.1 Transportadores de calor para el proceso in situ de pirólisis catalítica 
 
Para la realización de los experimentos de pirólisis catalítica se utilizaron un total de 7 
transportadores de calor: arena, sepiolita, bentonita, atapulgita, red mud, dolomita calcinada 
(CaO.MgO) y calcita calcinada (CaO). 
Los materiales de tipo mineral utilizados (sepiolita, bentonita y atapulgita) fueron 
suministrados por MYTA-SAMCA S.A y el red mud fue suministrado por Alcoa Europe-
Alúmina Española S.A. Estos materiales junto con la arena fueron tamizados descartando las 
partículas inferiores a 300 µm. Así, la distribución de partículas comprendió un intervalo 
situado entre 300 y 1000 µm. Previo a la experimentación en el reactor de pirólisis los 
materiales fueron tratados térmicamente a las temperaturas de trabajo en dicho reactor (400-
500ºC) durante dos horas para asegurar su estabilidad y eliminar el agua adsorbida.  
 
La dolomita calcinada (58% CaO, 36% MgO) y la calcita calcinada (90% CaO) fueron 
suministradas por Calcinor S.A y obtenidas después de ser sometidas a un proceso de 




calcinación a 900ºC. Dichos materiales se tamizaron consiguiendo una distribución de partículas 




Las zeolitas de partida utilizadas fueron suministradas por Zeolyst International, 
encontrándose en su forma amónica (NH4-ZSM-5). Para la realización de este trabajo se 
utilizaron tanto zeolitas ácidas microporosas como jerárquicas, estas últimas obtenidas tras un 
proceso de síntesis en el laboratorio. Por otra parte, también se incorporaron diferentes especies 
metálicas a las mismas. 
 Las zeolitas ácidas microporosas se consiguieron convirtiendo la zeolita ZSM-5 de su 
forma amónica a su forma acida mediante calcinación a 450 ºC durante 6 horas con aire estático 
(rampa de temperatura = 5 ºC/min).  
 Para conseguir unas zeolitas con porosidad jerarquizada se aplicó un tratamiento 
alcalino y otro secuencial tomando como referencia el proceso anterior. En el primero, se utilizó 
NaOH para disolver parte del silicio y extraerlo de la estructura dando lugar a poros de mayor 
tamaño, los mesoporos. El segundo combinó el paso anterior con un tratamiento ácido con HCl. 
De esta manera se eliminó el aluminio extraído de la estructura durante el tratamiento alcalino y 
así se recuperó el ratio Si/Al disminuido tras la disolución del silicio. Finalmente, se realizó un 
intercambio iónico con NH4NO3 y se calcinó a 450 ºC durante 6 horas (rampa de calentamiento 
= 5 ºC/min) para devolverla a su forma ácida.  
 Por otra parte, la incorporación de los diferentes cationes metálicos se consiguió 
mediante el método de impregnación húmeda a partir de las disoluciones acuosas de los 
correspondientes nitratos (99% Sigma-Aldrich) para conseguir un 1 % en peso de carga. 
Después de secar la muestra en una estufa a 105 °C durante 13 horas, se calcinó en una mufla a 
550 °C (1 °C/min  durante 4 horas para eliminar los nitratos). Los procesos llevados a cabo se 
encuentran en mayor detalle a continuación. 
 
Tratamiento alcalino con NaOH  
Una vez obtenida la zeolita en forma ácida, por cada 3.3 g de zeolita, se utilizaron 100 
mL de NaOH (0.2 o 0.4M dependiendo del caso) y se mantuvo la muestra a 65ºC en reflujo y 
con agitación durante el tiempo y temperatura fijados. Pasado ese tiempo, se introdujo la 
disolución en un baño de hielo durante 10 min para seguidamente ser filtrada con un filtro de 




celulosa (diámetro de poro 2,5 μm, diámetro del filtro 45 mm) y ser lavada con agua destilada 
hasta pH neutro. Después del filtrado, se introdujo el sólido en la estufa a 105 °C durante 13 
horas, obteniendo la zeolita en la forma Na-HZSM-5.  
 
Tratamiento con HCl  
Este tratamiento consistió en la preparación de una disolución 0.1 M de HCl de la que 
se utilizaron 100 mL por gramo de zeolita. La disolución se calentó hasta 65 °C y se añadió la 
zeolita manteniéndose con agitación y con reflujo durante 6 horas. Una vez terminado se filtró 
el sólido y se lavó con agua destilada hasta pH neutro. Seguidamente, se secó en una estufa a 
105° C durante 13 horas. 
 
Intercambio iónico con NH4NO3  
Para devolverla a su forma ácida se realizaron dos intercambios consecutivos con 
NH4NO3 1M; las condiciones de los intercambios fueron 80 °C y 24 horas. A dicha muestra se 
añadieron 12 mL de NH4NO3 por gramo de zeolita (en reflujo y con agitación). Transcurrido 
dicho tiempo, la zeolita se dejó enfriar gradualmente a temperatura ambiente, se filtró con un 
filtro de celulosa (diámetro de poro 2,5 μm, diámetro del filtro 45 mm) y se lavó con agua 
destilada (1L aproximadamente) para eliminar el NH4NO3 que no se había intercambiado. 
Seguidamente se dejó secar durante unas 13 h en una estufa a 80 °C, tras lo cual se llevó a cabo 
el segundo intercambio en las mismas condiciones. Después de los dos intercambios, la zeolita 
se volvió a encontrar en su forma amónica NH4-HZSM-5. Para finalizar, una vez seca la 
muestra se introdujo en una estufa durante 6 horas a 450°C y con una rampa de 5 °C/min. De 
esta manera se devolvió la zeolita a la forma ácida H-ZSM-5.  
 




Los estudios termogravimétricos se llevaron a cabo en una termobalanza SETARAM 
TGDTA-92 como la descrita en la Figura 18. Dicha instalación consta de una microbalanza 
situada en la parte superior, un horno eléctrico donde está situado el tubo reactor y un sistema de 
medición y control de temperatura en el interior. El equipo tiene controladores de flujo másico 




(BRONCKHORST HI-TEC EL-FLOW y BROOKS 5850TR) situados en una caja de mezclas 
para poder regular los caudales de gas que entran al reactor. Desde el ordenador, también se 
pueden accionar las electroválvulas para permitir el paso o no de los gases.  
Existen dos vías por las que se introducen los gases de reacción. Una vía superior por 
donde llega el N2 para proteger la microbalanza y otra vía por donde se introduce más N2 al 
reactor para arrastrar los productos liberados. La muestra es alcanzada por el conjunto de las dos 
corrientes. Un tubo de alúmina (diámetro interno = 17.7 mm) constituye el reactor, junto con 
una resistencia de grafito cilíndrica encargada de suministrar la energía necesaria.   
Se pueden programar fácilmente rampas de calentamiento y enfriamiento así como las 
aperturas de las diferentes válvulas y el tiempo de recogida de datos a través del programa 
informático instalado en el ordenador. 
 
  Figura 18. Esquema de la termobalanza SETARAM TGDTA-92. 
 
4.3.2 Reactor de lecho fijo para el proceso de copirólisis de biomasa y NFU 
 
Una de las instalaciones en las que se llevó a cabo el proceso de copirólisis de biomasa 
y NFU fue un reactor de lecho fijo como el que se muestra en la Figura 19. Un esquema con 
sistema experimental se puede observar en la Figura 20.  





Figura 19. Instalación de lecho fijo diseñada para llevar a cabo el proceso de pirólisis de biomasa y NFU 
 
Figura 20. Esquema de la instalación equipada con un reactor de lecho fijo utilizada para llevar a cabo el proceso de 
pirólisis de biomasa y NFU. 
 
En dicha instalación se pueden diferenciar varias zonas: 
 Sistema de alimentación de gas. 
 Reactor de pirólisis y sistema de calentamiento. 
 Sistema de condensación. 
 Sistema de recogida de gases. 
 
Sistema de alimentación de gas: 
Este sistema lo constituye una toma de N2 y un conducto que lo une a la entrada del 
reactor de pirólisis, de manera que proporcione una atmósfera inerte al proceso. Para controlar 
el flujo de N2 introducido se dispone de un controlador de flujo másico. En la misma línea se 




sitúa un manómetro capaz de medir entre 0 y 60 bares, y una válvula de seguridad conectada 
con la salida de los gases. 
 
Reactor de pirólisis y sistema de calentamiento: 
El reactor está constituido por un tubo vertical de kanthal, de 74 cm de longitud y 1.6 
cm de diámetro interno. El aporte de energía necesario para llegar a la temperatura deseada se 
realiza mediante un horno eléctrico que rodea al reactor capaz de mantener la temperatura 
homogénea en toda la longitud del reactor. El control de temperatura se realiza a través de un 
termopar situado en el interior a lo largo del reactor, la cual se controla con un controlador PID. 
 
Sistema de condensación: 
Los gases condensables producidos durante la pirólisis se recogen en el depósito 
sumergido en un baño de hielo. 
 
Sistema de recogida de gases: 
 Los gases que no han condensado se recogen en una bolsa especial para facilitar su 
análisis posterior por cromatografía de gases. Mediante una válvula es posible regular el paso de 
dicha fracción gaseosa. 
 
4.3.3 Reactor de tipo tornillo sin fin  
 
Tanto el proceso de copirólisis de biomasa y NFU como el de pirólisis catalítica se 
llevaron a cabo en una instalación piloto equipada con un reactor de tipo tornillo sin fin como la 
que se muestra en la Figura 21. El sistema experimental se puede observar en la Figura 22. 





Figura 21. Planta piloto equipada con un reactor de tornillo sin fin utilizada para llevar a cabo el proceso de pirólisis 
de biomasa y de NFU. 
 
 
Figura 22. Esquema de la planta piloto equipada con un reactor de tornillo sin fin utilizada para llevar a cabo el 
proceso de pirólisis de biomasa y de NFU. 
 
En dicha instalación se pueden diferenciar varias zonas: 
 Sistema de alimentación de gas. 
 Zona de alimentación del sólido.  
 Sistema recogida de sólidos. 
 Reactor de pirólisis y sistema de calentamiento. 








Sistema de alimentación de gas 
Este sistema lo constituye una toma de N2 y un conducto que lo une a la entrada del 
reactor de pirólisis de manera que proporcione una atmósfera inerte al proceso. Para controlar el 
flujo de N2 introducido se dispone de un controlador de flujo másico. 
 
Zona de alimentación del sólido 
El sistema de alimentación está constituido por dos tolvas de las mismas dimensiones, 
con capacidad para alimentar unos 20 Kg aproximadamente (ver Figura 23).  
Cada tolva está conectada a un tornillo sinfín que transporta el material al reactor. A su 
vez, cada tornillo se acciona mediante un motor con el que se le puede regular la frecuencia de 
giro para controlar la cantidad de sólido alimentada. 
 
Figura 23. Tolvas de alimentación de materias primas de la planta piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de 
pirólisis de biomasa y NFU. 
 
Sistema recogida de sólidos 
Para la recogida del sólido obtenido se dispone de un depósito situado en la parte final 
del reactor (ver Figura 24). El sólido, una vez pirolizado, cae por gravedad pasando por una 
válvula de bola que permite el paso del mismo. 





Figura 24. Depósito de recogida de sólidos de la planta piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de pirólisis de 
biomasa y NFU. 
 
Reactor de pirólisis y sistema de calentamiento 
 El reactor está compuesto por un tornillo sinfín de eje concéntrico dentro de una camisa 
cilíndrica (carcasa). Las dimensiones del tornillo son: 80 cm de longitud, 4 cm de paso y 8 cm 
de diámetro (ver Figura 25). La frecuencia de giro de este tornillo se puede regular con el fin de 
controlar el tiempo de residencia del sólido en el interior del reactor. 
 
Figura 25.Tornillo sin fin del reactor de la planta piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de pirólisis de biomasa 
y NFU. 
 
 De esta manera se simula un reactor de tipo flujo pistón, donde el sólido se va 
descomponiendo a medida que avanza, originando así una corriente gaseosa y un residuo sólido. 




 El aporte de energía necesario para alcanzar la temperatura de trabajo se realiza con un 
horno eléctrico que rodea completamente al reactor. Está compuesto de un material cerámico y 
es capaz de aportar 13 kW. Dicho dispositivo se divide en tres zonas diferentes en las cuales se 
puede variar la potencia de manera independiente, y así controlar la temperatura a lo largo del 
reactor ya que cada zona está unida a un termopar. 
 Es importante que la atmósfera en el interior al llevar a cabo  la reacción sea inerte y por 
tanto, se utiliza un sistema de cierre formado por un retén de silicona, un casquillo de bronce y 
un cordón de grafito, para asegurar una buena estanqueidad. 
 
Sistema de condensación 
 El gas producido tras la reacción sale del reactor ayudado por la corriente de gas inerte. 
Una vez sale del reactor pasa primero por un condensador de carcasa y tubos, y posteriormente 
por otro condensador conectado en serie para asegurar la condensación de todos los gases 
condensables (ver Figura 26, izquierda). El líquido refrigerante en ambos condensadores es 
agua. El agua circula por la carcasa, mientras que el gas circula por el interior de los tubos, 
tratándose de un sistema a contracorriente. 
                                                
  Figura 26. Condensadores (izquierda) y depósito de recogida del bioaceite (derecha) de la planta 
piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de pirólisis de biomasa y NFU. 
 
 La fracción liquida condensada cae por gravedad hasta un depósito de recogida 
conectado directamente con la parte inferior de cada condensador regulando el paso mediante 
dos válvulas de bola respectivamente (ver Figura 26, derecha). 




 Como parte del líquido puede ser arrastrado por la corriente de gas, a la salida del 
segundo condensador se dispone de un sistema de tres expansores de unos 10 L de volumen de 
tal manera que se asegura la retención dichos líquidos (ver Figura 27). 
 
Figura 27.  Expansores.instalados en la planta piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de pirólisis de biomasa y 
NFU. 
 
Sistema de combustión del gas  
 Por último los gases a la salida del último expansor se conectan a un quemador de llama 
auxiliar, para iniciar y provocar la combustión (ver Figura 28). Antes de la conexión de entrada 
al combustor se dispone de una válvula para obtener muestras del gas que se analizarán 
posteriormente y un medidor de flujo tipo vortex para medir el caudal de gas generado. 
 
Figura 28. Quemador de llama auxiliar situado a la salida de la planta piloto utilizada para llevar a cabo el proceso de 
pirólisis de biomasa y NFU. 
 
 




4.3.4 Reactor de lecho fluidizado  
 
El proceso de combustión del char  procedente del proceso de pirólisis catalítica se llevó 
a cabo en una instalación equipada con un reactor de tipo lecho fluidizado, la cual se muestra en 
la Figura 29. Dicha instalación presenta unidades en común con la instalación de pirólisis 
descrita en el apartado anterior. Un esquema del sistema experimental se puede observar en la 
Figura 30. 
 
Figura 29. Planta piloto equipada con un reactor de lecho fluidizado utilizada para llevar a cabo los procesos de 
pirólisis y combustión.  
 
 
Figura 30. Esquema de la planta piloto equipada con un reactor de lecho fluidizado utilizada para llevar a cabo los 
procesos de pirólisis y combustión. 




En dicha instalación se pueden diferenciar varias zonas: 
 Sistema de alimentación de aire. 
 Zona de alimentación del sólido.  
 Sistema de adecuación del gas. 
 Reactor de lecho fluidizado y sistema de calentamiento. 
 Sistema de combustión del gas. 
 
Sistema de alimentación de gas 
Este sistema lo constituye una toma de aire y dos conductos que lo unen a la entrada del 
reactor de lecho fluidizado. La entrada principal tiene lugar por la parte inferior del mismo y la 
entrada de aire secundaria está situada en la parte media del reactor. Para controlar el flujo de 
aire se dispone de dos controladores de flujo másico. 
 
Zona de alimentación del sólido 
El sistema de alimentación está constituido por una tolva de alimentación de forma 
similar a las expuestas en el apartado anterior. Del mismo modo, la tolva se encuentra conectada 
a un tornillo sin fin que transporta el material al reactor. Dicho tornillo se acciona mediante un 
motor con el que se le puede regular la frecuencia de giro para controlar la cantidad de sólido 
alimentada. 
 
Sistema de adecuación del gas 
A la salida del reactor se encuentran varios dispositivos con el objetivo separar las 
partículas suspendidas y enfriar la corriente gaseosa. Este sistema está compuesto por dos 
ciclones de alta eficiencia y dos intercambiadores de calor similares a los descritos en la sección 
anterior. 
 
Reactor de lecho fluidizado y sistema de calentamiento 
 El reactor está compuesto por una sección tubular de acero inoxidable de 3 metros de 
altura. El diámetro interior del reactor es de 150 mm, incluyendo una sección de 200 mm para el 
freeboard. . 




 El aporte de energía necesario para alcanzar la temperatura de trabajo se realiza 
mediante un horno eléctrico que rodea completamente al reactor. Está compuesto de un material 
cerámico y se divide en cinco zonas diferentes en las cuales se puede variar la potencia de 
manera independiente, y así controlar la temperatura a lo largo del reactor ya que cada zona está 
unida a un termopar. La variación de presión se puede medir a través de varios medidores de 
presión situados en diferentes posiciones a lo largo del reactor. 
 
Sistema de combustión del gas  
 Por último los gases a la salida se conectan a un quemador de llama auxiliar similar al 
descrito en la sección anterior, para iniciar y provocar la combustión. Antes de la conexión de 
entrada al combustor se dispone de una válvula para obtener muestras del gas que se analizarán 
posteriormente y un medidor tipo vortex para medir el volumen de gas generado. 
4.3.5 Reactor de lecho fijo para el proceso de craqueo catalítico de los vapores del 
bioaceite 
 
La planta equipada con un reactor de lecho fijo mostrada en la Figura 31, se utilizó para 
llevar a cabo el proceso de craqueo catalítico de los vapores del bioaceite. Un esquema 
describiendo el sistema experimental se puede observar en la Figura 32.  
 
Figura 31.Instalación equipada con un reactor de lecho fijo utilizada para llevar a cabo el proceso de craqueo 
catalítico de los vapores del bioaceite . 
 





Figura 32. Esquema de la Instalación equipada con un reactor de lecho fijo utilizada para llevar a cabo el proceso de 
craqueo catalítico de los vapores del bioaceite. 
 
En dicha instalación se pueden diferenciar varias zonas: 
 Sistema de alimentación de gas. 
 Sistema de alimentación del bioaceite 
 Reactor de craqueo y sistema de calentamiento. 
 Sistema de condensación. 
 Sistema de recogida de gases. 
 
Sistema de alimentación de gas: 
Este sistema lo constituye una toma de N2 y un conducto que lo une a la entrada del 
reactor de pirólisis, de manera que proporcione una atmósfera inerte al proceso. Para controlar 
el flujo de N2 introducido se dispone de un controlador de flujo másico. 
 
Sistema de alimentación de gas: 
Este sistema lo constituye una jeringa accionada por un sistema de control de la 
alimentación. La salida se conecta con la entrada al reactor por la parte superior. Una imagen 
del sistema de alimentación se puede ver en la Figura 33. 
 




     
Figura 33. Sistema de alimentación del bioaceite utilizado para llevar a cabo el posterior craqueo catalítico de sus 
vapores. 
 
Reactor de craqueo y sistema de calentamiento: 
El reactor está constituido por un tubo vertical de acero inoxidable de 54 cm de longitud 
y 1.6 cm de diámetro interno. El catalizador (0.5 g) se sitúa el reactor soportado por dos lechos 
de lana de cuarzo (0.5 g cada una) y 4 g de abalorios de cuarzo localizados en la parte superior 
del lecho para mejorar la transferencia de masa. 
El aporte de energía necesario para llegar a la temperatura deseada se realiza mediante 
un horno eléctrico que rodea al reactor, capaz de mantener la temperatura homogénea en toda la 
longitud del reactor. El control de temperatura se realiza a través de un termopar situado en el 
interior. La temperatura se controla con un controlador PID. 
 
Sistema de condensación: 
La fracción volátil condensable se recoge en un depósito sumergido en un baño de hielo 
para su posterior análisis. 
 
Sistema de recogida de gases: 
 Los gases que no han condensado se recogen en una bolsa especial para facilitar su 
análisis posterior por cromatografía de gases (ver Figura 34). Mediante una válvula es posible 
regular el paso de los gases.  





Figura 34. Sistema de recogida de los gases no condensables producidos en el proceso de craqueo catalítico de los 
vapores del bioaceite. 
 
4.4 Técnicas de caracterización 
 
 En este apartado se explican con mayor detalle las técnicas de análisis utilizadas durante 
la realización de este trabajo. 
 
4.4.1 Caracterización del bioaceite 
 
Análisis elemental e inmediato 
 La materia prima de partida, así como los productos fueron caracterizados mediante 
análisis elemental en un analizador Carlo Erba modelo EA1108. Esta técnica está basada en la 
completa e instantánea oxidación de la muestra mediante una combustión con oxígeno puro a 
una temperatura de 1000 ºC. Tras la combustión los diferentes productos de combustión son 
transportados mediante un gas portador y selectivamente separados en columnas específicas 
para luego ser desorbidos térmicamente. Finalmente los gases pasan de forma separada por un 
detector de conductividad térmica (TCD) que proporciona una señal proporcional a la 
concentración de cada uno de los componentes individuales de la mezcla. 
 Por otro lado, el Análisis Inmediato es el conjunto de ensayos mediante los cuales se 
determinan los porcentajes de humedad, cenizas y materia volátil de una muestra. La 
determinación de cada porcentaje se realiza según la norma ISO-589-1981, ISO-1171-1976 e 









 El poder calorífico de un combustible representa la cantidad de calor generada por la 
combustión completa de una unidad de masa de dicho combustible en un recipiente cerrado. La 
determinación del poder calorífico fue determinada por medio de un calorímetro isoperibólico 
IKA C-2000 según la norma ASTM D1989-97. 
 
Contenido de agua. Método Karl-Fischer (KF) 
 El contenido de agua de las muestras líquidas se determinó por el método Karl-Fischer 
(Crison Titromatic) de acuerdo a la norma ASTM E203-96. Dicho método se basa en distintas 
valoraciones analíticas a partir de las cuales se consigue hallar la cantidad de humedad de la 
muestra. Como disolvente se utiliza Aquagent Solvent CM (Scharlau) y como agente valorante 
una solución de HYDRANAL-titrant 5 (Sigma-Aldrich). 
 
Número de acidez total (TAN) 
 El número de acidez total (TAN) mide la cantidad de ácido presente en el bioaceite 
expresándolo a través de la cantidad de hidróxido de potasio en miligramos necesaria para 
neutralizar los ácidos en un gramo de bioaceite. El TAN se determinó mediante una valoración 
(Mettler Toledo T50) en la cual la muestra se disuelve en 60 ml de disolvente (mezcla de etanol 
y dimetileter en relación 1:1) y es valorada con una disolución de hidróxido de potasio en 
etanol. En la disolución se encuentra sumergido un electrodo el cual se conecta a un voltímetro. 
La lectura del medidor (mV) se representa frente al volumen de valorante añadido y el valor 
final se obtiene del punto de equivalencia de la curva obtenida.  
 
pH 
 El pH de las muestras se llevó a cabo por medio de un electrodo (Mettler Toledo) con 
electrolito líquido (3 mol/L KCl). El electrodo se sumerge en la muestra hasta que se estabiliza 









 La viscosidad de las muestras se determinó utilizando un viscosímetro Brookfield 
LVDV-E. Las medida se realiza a 40 ºC y el valor obtenido se mide en cP tras un mínimo 
tiempo de estabilización de la muestra de 30 minutos. 
 
Densidad 
 La densidad de las muestras se determinó utilizando un densímetro digital Antor-Paar 
DMA35N. El aparato lleva una bomba estilo pipeta para la toma de muestras y posteriormente 
se realiza la medición. La capacidad mínima de medición es de 2 mL y dicha medición se 
realiza temperatura ambiente (alrededor de 20 ºC).  
 
Cromatografía gases/masas (GC/MS) 
 La composición química de la fase orgánica se determinó mediante cromatografía 
gases/masas utilizando un cromatógrafo de gases Varian CP-3800 conectado a un espectrómetro 
de masas Saturn 2200. Para ello, se utilizó una columna capilar CP-Sil 8 CB, low bleed: 5% 
phenyl, 95% dimethylpolysiloxane, (60 m × 0.25 mm d.i. x 0.25 μm espesor thickness). El 
proceso llevado a cabo se explica a continuación. La temperatura inicial del horno es de 40 ºC y 
se mantiene durante 4 minutos para seguidamente calentarlo con una rampa de 4ºC/min hasta 
alcanzar los 300ºC. Dicha temperatura se mantiene durante 16 minutos y el flujo de gas de 
arrastre (Helio) se mantiene a un caudal de 1mL/min. Las temperaturas del inyector, el detector 
y la línea de transferencia se fijan en  300 ºC, 220 ºC y300 ºC respectivamente y la cantidad de 
la muestra inyectada corresponde a 1 µL (1:25 % en peso de muestra: disolvente, siendo el 
disolvente una mezcla 1:1 de CH2Cl2:C2H6O).  Dicha muestra se inyecta con un retraso del 
disolvente de 7.5 min. 
 
El espectrómetro de masas opera en modo de ionización de electrones en un rango de 
35-550 m/z. Cada pico se asigna a diferentes compuestos de acuerdo a la relación m/z, la cual 
está definida previamente en la librería automática NIST 2011. Cada muestra se analiza por 








4.4.2 Caracterización de la fracción gaseosa 
 
Gases en el proceso de pirólisis y craqueo catalítico 
Los gases producidos durante los procesos llevados a cabo se analizaron en un 
cromatógrafo Hewwlett Packard 5890 series II. El cromatógrafo se compone de dos columnas. 
Una columna de tamiz molecular con detector TCD en la que se miden el H2, O2, N2, CO, CH4 y 
otra columna Hayesep Q en la que se miden el H2, CH4, CO2, C2H4, C2H6 y C3H8. El volumen 
de muestra inyectado es de 100 µL. Para ambas columnas la temperatura del detector se 
encuentra a 200ºC y la temperatura en el inyector es de 150ºC. La temperatura del horno es de 
60ºC cuando los gases pasan la columna Hayesep Q, y 90ºC cuando se analizan por la columna 
de tamiz molecular. 
 
Gases en el proceso de combustión y sistema de medición de HAPs 
La medida de los gases obtenidos tras el proceso de combustión realizado en la planta 
de lecho fluidizado se realizó de una manera continua y a través de un dispositivo TESTO 350 
XL. Con este dispositivo se puede obtener la medida en línea de las composiciones O2, 
CO, CO2, NOx y SO2. 
 En el mismo punto se situó un sistema de captura de HAPs. El sistema de captura estaba  
formado por: un filtro de cuarzo (47 mm de diámetro) para determinar las partículas HAPs 
seguido de dos cartuchos de tubo de acero conectados para determinar los HAPs en fase gaseosa 
en cuyo interior se situó 1.5 gramos de resina XAD-2 con el apoyo de lana de cuarzo. De esta 
manera, el sistema de resinas se mantiene a 120 ° C con el fin de evitar la condensación de agua. 
Anteriormente a la toma de muestras, se realizó una extracción Soxhlet con diclorometano a los 
filtros y la resina XAD-2 durante 24 horas para eliminar los contaminantes potenciales en el 
método analítico. Los HAPs se cuantificaron según publicaciones previas utilizando técnica de 
cromatografía de gases masas masas (GC-MS-MS). 
 
4.4.3 Caracterización de la fracción sólida 
 
 Para llevar a cabo la caracterización de la fracción sólida se llevaron a cabo diferentes 
técnicas analíticas. La determinación del poder calorífico, el análisis elemental y el inmediato 
sigue el mismo proceso descrito en la sección 4.4.1 para la caracterización del bioaceite. 




4.4.4 Caracterización de los catalizadores 
 
 Difracción de rayos X (XRD) 
La difracción de rayos X es fundamentalmente una técnica de caracterización 
estructural de sólidos. La técnica de difracción de rayos X se fundamenta en la incidencia, con 
un determinado ángulo θ, de un haz de rayos X sobre una muestra plana. La muestra dispersa 
los rayos X en direcciones e intensidades determinadas dependiendo de los electrones asociados 
a los átomos presentes en la estructura. Esto da lugar a la señal de difracción del sólido que es el 
reflejo de su estructura cristalina y es característica de cada sustancia.  
Una vez realizados los análisis con esta técnica, los resultados se cotejan con la base de 
datos y comparando las informaciones se deduce el compuesto y/o su estructura. Estos datos 
están recogidos en bases de datos del “Joint Committee on Powder Difraction Standard”. Los 
análisis se han realizado en un difractómetro de polvo policristalino Bruker D8 Advance Series 
2. Este equipo está dotado de una fuente rayos X con blanco de cobre y un detector de centelleo. 
Las condiciones del análisis fueron un rango de medida de 2,8 °-39,8 ° con un paso de 0,050 ° 
cada 3 segundos, temperatura del laboratorio 25 °C y una fuente de radiación de Cu-Kα con una 
longitud de onda de 532 nm.  
 
 Isotermas de adsorción/desorción 
Para observar los cambios producidos en la porosidad se pueden emplear distintos 
métodos relacionados con la capacidad de adsorción del sólido. La adsorción consiste en la 
acumulación de un material (adsorbato) sobre una superficie (adsorbente). La cantidad 
adsorbida de un gas en un sólido depende de las características del sólido, de la presión de 
equilibrio del gas y la temperatura.  
La adsorción física de gases y vapores en sólidos es una de las técnicas más usadas para 
el estudio de la textura porosa de sólidos de todo tipo. En la caracterización de la textura porosa 
de un sólido los parámetros a determinar son el área superficial (o superficie específica) y el 
volumen y la distribución de tamaño de poros. Para la determinación de estos parámetros se 
puede recurrir, entre otros, a la adsorción de un gas (N2, CO2, hidrocarburos, etc...) a 
temperatura constante (para N2 -196 ºC, para CO2 0ºC, etc...), obteniéndose así la isoterma de 
adsorción. Dicha isoterma posee una forma determinada que permite la clasificación del 
material según su porosidad de acuerdo con la IUPAC. La isoterma puede determinarse 
gravimétricamente (se mide la ganancia de peso experimentada por la muestra, como 
consecuencia de la adsorción, a cada presión relativa de gas) y/o volumétricamente (la cantidad 




adsorbida se calcula mediante la aplicación de una ecuación de estado para gases y líquidos a la 
presión y volumen de adsorbato antes y después de la adsorción. El área superficial así como el 
volumen y distribución de tamaño de poro puede obtenerse a partir del adecuado análisis de las 
isotermas de adsorción, para lo cual se han desarrollado diversos métodos. 
La fisisorción de N2 se realizó mediante un analizador de adsorción de gas 
Quantachrome Autosorb. La adsorción se llevó a cabo a -196 °C, y antes de las medidas de 
adsorción, las muestras se desgasificaron in situ en condiciones de vacío (4 mbar) a 250ºC 
durante 4 horas. 
En este trabajo se han utilizado el método BET [42], para obtener la superficie 
específica total SBET, el método t-plot [43] para hallar el volumen de microporos (VMICRO) y la 
superficie específica de mesoporos. El volumen de mesoporos (VMESO) se ha calculado 
aplicando la siguiente ecuación: VMESO = Vads a P/P0 = 0.99 – VMICRO. 
 
 
Quimisorción de amoniaco y desorción a temperatura programada (TPD) 
La acidez de las muestras se determinó mediante un TPD  de amoníaco (NH3). El 
número de ácidos presentes en la estructura determina la cantidad de amoníaco adsorbida. 
Cuanto mayor sea el número de ácidos mayor será la cantidad de NH3 retenida. Según el tiempo 
al que van apareciendo los picos se relacionará con un tipo de ácido más o menos fuerte según 
bibliografía y según la intensidad y amplitud de los mismos se calculará la cantidad.  
El equipo del que se dispone es un analizador AUTOCHEM II 2920. Este analizador 
permite estudiar reacciones catalíticas bajo condiciones reales. Se pueden realizar reacciones de 
quimisorción así como experimentos de desorción a temperatura programada, reducción a 
temperatura programada (TPR) y oxidación a temperatura programada (TPO). El equipo consta 
de un detector de conductividad térmica (TCD) que contiene filamentos de oro-plata. 
El analizador mide la diferencia de conductividad entre gases que pasan por la muestra 
y por los filamentos de referencia. Cuando la muestra reacciona con el gas, se produce un 
cambio en la composición del gas y, como resultado, cambia la conductividad térmica del gas.  
El detector registra el cambio en la cantidad de electricidad requerida para mantener constante la 
temperatura del filamento. El software del equipo convierte las señales eléctricas a datos físicos 
significativos tales como el volumen adsorbido, volumen loop y concentración del gas. 
Las cantidades de muestra utilizadas durante el ensayo fueron de aproximadamente 0.2 
g. Para eliminar las posibles impurezas superficiales, las muestras se trataron con un flujo de Ar 
a 500 °C durante 6 h, seguido de una saturación a 150 ºC utilizando un flujo de NH3 en Ar (30 




mL/min), tras lo cual se desorbe el NH3 débilmente adsorbido mediante una evacuación de 30 
min a la misma temperatura (125°C). Para la desorción se purgaron las muestras con un flujo de 
He de 30 mL/min. Las medidas de la desorción a temperatura programada se tomaron cada 
segundo mientras el reactor aumenta su temperatura hasta los 600 °C con una rampa de 5 
°C/min. 
 
Microscopía electrónica de transmisión (TEM) 
 Para identificar la morfología de los catalizadores con especies metálicas se utilizó la 
técnica TEM por medio de un microscopio electrónico de transmisión de alta resolución Tecnai 
F30. En dicha técnica, la muestra es irradiada por un haz de electrones con voltaje uniforme. 
Una parte de los electrones se transmite, otra se dispersa y la última parte sufre interacciones 
que producen otras emisiones, electrones secundarios, etc. La información de la muestra 
(morfología, estructura, disposición de partículas…) puede obtenerse a partir de dichas señales. 
 
Espectroscopia infrarroja por transformadas de Fourier de moléculas sonda (FTIR) 
 La técnica FTIR se llevó a cabo en un espectrómetro Bruker IFS 66 con el objetivo de 
determinar la concentración de los centros ácidos de Brønsted y Lewis en las zeolitas. Las 
muestras fueron desgasificadas a vacio (10-3 mbar) durante  4h a 420ºC antes de adsorber la 
piridina o la 2,6-di-tert-butilpiridina a temperatura ambiente. Los gases y las moléculas 
adsorbidas débilmente fueron eliminados por evacuación a 400ºC durante 30 minutos para el 
caso de la piridina y a 150ºC durante 1h para 2,6-di-tert-butilpiridina. La concentración total de 
los centros ácidos de Brønsted o Lewis fueron calculados a partir del área bajo la banda de 
adsorción de piridina a 1545 y 1454 cm-1 usando los coeficientes de εBrønsted = 1.67 cm/µmol y 
εLewis = 2.94 cm/µmol. La concentración de los centros ácidos de Brønsted asociados a la 
superficie externa de los mesoporos se evaluó a través del area de la banda de adsorción de la 








5.  Resultados y discusión 
 
En este apartado se presentan los resultados más destacados obtenidos de la 
investigación realizada sobre las diferentes tecnologías aplicadas para la mejora del bioaceite 
procedente de la pirólisis de biomasa lignocelulósica. En primer lugar se exponen los resultados 
obtenidos tras la aplicación de los procesos de mejora realizados in situ y seguidamente, se 
exponen los resultados más relevantes alcanzados tras la aplicación del proceso de mejora de 
una manera ex situ. 
 
5.1  Procesos de mejora in situ 
 
En este apartado de la investigación se ha estudiado la producción de biocombustibles 
de segunda generación mediante los procesos de copirólisis de biomasa y NFU y la pirólisis 
catalítica de biomasa utilizando transportadores de calor de bajo coste. En primer lugar, cabe 
destacar que se ha conseguido el objetivo general que se planteaba, ya que se ha demostrado la 
viabilidad de una planta piloto de 100KWt  accionada por un reactor de tipo tornillo sin fin para 
llevar a cabo ambos procesos. De este modo, se ha conseguido obtener biocombustibles de una 
calidad mejorada los cuales presentan mayor estabilidad en el almacenamiento. 
Para llevar a cabo dicha experimentación se han procesado alrededor de 500 kg de 
biomasa residual forestal. A su vez, se ha considerado tanto la utilización de un promotor de 
origen plástico como los NFU, como siete sólidos diferentes como transportadores de calor, ya 
sean con o sin propiedades catalíticas. Durante la experimentación, se han producido alrededor 
de 230 kg de biocombustibles líquidos de segunda generación, los cuales han sido 
caracterizados en profundidad en el laboratorio para determinar tanto su composición como sus 
principales propiedades para su posible aplicación como biocombustible. Además, se han 
obtenido alrededor de 125 kg de carbón vegetal y gases no condensables, los cuales pueden ser 
integrados energéticamente al proceso actuando como combustibles sólidos y gaseosos 
respectivamente. Para ello, ambas fracciones han sido analizadas para determinar su 
aprovechamiento energético dentro del proceso desarrollado. 
A continuación se describen en mayor detalle el planteamiento y el desarrollo de los 
procesos llevados a cabo, así como el impacto de los resultados obtenidos. 
 




5.1.1 Copirólisis de biomasa y neumáticos fuera de uso 
 
En este apartado se muestran los resultados obtenidos más relevantes del proceso de 
copirólisis de biomasa y NFU, los cuales se presentan en forma de un artículo publicado en la 
revista internacional Fuel processing technology: 
 
Artículo I:  
Martínez JD, Veses A, Mastral AM, Murillo R, Navarro MV, Puy N, Artigues A, Bartrolí J, 
García T. Co-pyrolysis of biomass with waste tyres: Upgrading of liquid bio-fuel. Fuel 
Processing Technology 2014; 119: 263–271. 
 
Para la realización de este trabajo se llevó a cabo el proceso de copirólisis de biomasa 
lignocelulósica y neumáticos fuera de uso en dos reactores diferentes. En primer lugar, en un 
reactor de lecho fijo a escala de laboratorio y posteriormente, en una instalación a escala piloto 
equipada con un reactor tipo tornillo sin fin operando de manera continua. El objetivo del 
trabajo fue estudiar dicho proceso evaluando diferentes proporciones de biomasa y NFU en la 
alimentación de manera que llevara a una mejora de las propiedades físico-químicas del 
bioaceite obtenido a partir del proceso de pirólisis de biomasa lignocelulósica. Para afrontar 
dicho objetivo, se llegaron a utilizar mezclas de biomasa/NFU con un contenido de hasta un 
20% en peso de NFU. La biomasa utilizada estaba compuesta de residuos forestales con restos 
de corteza y los NFU fueron empleados tras la eliminación del entramado metálico. De esta 
manera, se pretendía ofrecer una ruta simple para la mejora del bioaceite en un solo paso, 
evitando o minimizando la necesidad de etapas catalíticas adicionales. En la Figura 35 y la 
Figura 36, se detallan los esquemas del proceso llevado a cabo para cada reactor junto con los 
resultados más destacados. 
Para llevar a cabo dicho proceso, se realizó en primer lugar un estudio 
termogravimétrico. Este estudio tenía como objetivo determinar en qué intervalo de temperatura 
tenía lugar la devolatilización conjunta de la biomasa y los NFU y así asegurar una interacción 
entre los radicales desprendidos de ambas materias durante el proceso. Los resultados mostraron 
que una temperatura de trabajo de 500ºC era adecuada para promover este tipo de interacciones. 
 Posteriormente, se procedió a realizar y evaluar el proceso de copirólisis tanto en el 
reactor de lecho fijo como en el reactor tipo tornillo sin fin, en el cual se había realizado con 
éxito anteriormente los procesos de pirólisis de biomasa [13] y NFU de una manera 




independiente [108]. Para evaluar dicho proceso, se determinó tanto el rendimiento como la 
naturaleza de las diferentes fracciones obtenidas. Concretamente, la caracterización de la 
fracción líquida se llevó a cabo determinando su composición elemental y su PC, así como 
diferentes propiedades para su evaluación como combustible tales como su contenido de agua, 
su pH, su TAN, su densidad y su viscosidad. Además, los principales componentes de dicha 
fracción se determinaron mediante un análisis cualitativo mediante cromatografía de 
gases/masas (GC/MS). La fracción sólida fue caracterizada determinando su PC, y la 
composición de la fracción gaseosa fue determinada mediante cromatografía de gases. 
Tras la experimentación llevada a cabo en ambos reactores, fue remarcable la obtención 
de un líquido con una sola fase para todas las proporciones biomasa/NFU estudiadas. Este 
hecho, el cual se puede asociar con la interacción de los radicales liberados produciendo un 
líquido con menor cantidad de agua que no da lugar a separación de fases, es de verdadero 
interés debido a que las fracciones líquidas obtenidas tras los procesos de pirólisis de biomasa y 
de NFU de una manera independiente no resultan miscibles, produciéndose una separación de 
fases.  
De una manera general, la introducción de NFU en la alimentación al trabajar tanto en 
un reactor de lecho fijo como en un reactor de tornillo sin fin, conducía generalmente a mejoras 
en las propiedades del mismo en comparación con el líquido obtenido tras la pirólisis de 
biomasa solamente. Así, estas mejoras se reflejaban directamente en la reducción del contenido 
de oxígeno y el contenido de agua, la reducción de los problemas asociados con la acidez, 
aumentando el valor del pH y disminuyendo el TAN y el aumento del PC. Si bien se pudo 
concluir que la introducción de diferentes proporciones de NFU en la alimentación conduce a 
una mejora de las propiedades del líquido obtenido, cabe destacar que al trabajar en un reactor 
de tipo tornillo sin fin, algunas de estas propiedades como el TAN, la viscosidad y el PC se 
mejoraron respecto al valor teórico esperado, pudiéndose encontrar efectos sinérgicos positivos 
al trabajar en esta disposición y con las condiciones de operación previamente fijadas. 
 Una vez observado que dicha disposición era la más adecuada para llevar a cabo el 
proceso de copirólisis de biomasa y NFU, se procedió a cuantificar en mayor detalle la 
composición química de la fracción líquida. Así, se observó que la introducción de pequeñas 
cantidades de NFU en la alimentación permitía aumentar la fracción de compuestos aromáticos 
ligeros, compuestos con gran importancia y aplicaciones en la industria petroquímica, los cuales 
apenas se encuentran en el bioaceite procedente del proceso convencional de pirólisis de 
biomasa lignocelulósica. Además, se pudo observar que la presencia de NFU en la alimentación 
permitía disminuir notablemente la fracción de aldehídos y fenoles lo cual, conllevaba a una 
mejora significativa de la estabilidad de la fracción líquida. Este hecho se pudo confirmar 




posteriormente debido a las mínimas diferencias encontradas entre el valor inicial de la 
viscosidad y el valor de la misma tras mantener almacenada dicha fracción 6 meses. 
Por otra parte, los otros subproductos obtenidos tras el proceso de copirólisis, la 
fracción sólida y la fracción gaseosa, fueron analizados para estudiar su posible aplicación. 
Cabe destacar que se observaron las mismas tendencias al trabajar con los dos tipos de reactor. 
Por una parte, la fracción sólida presentó valores de PC cercanos a 30 MJ/kg y por tanto, 
conservó su potencial para su aplicación en procesos de combustión. Por otro lado, como era de 
esperar, debido a las características de los NFU,  la fracción de H2 y en especial la de 
hidrocarburos más pesados aumentó a medida que se aumenta la cantidad de NFU en la 
alimentación y por tanto se produjo un aumento sustancial del PC de dicha fracción, lo que 
mejora sobremanera la posible integración energética del proceso para cumplir los 
requerimientos de energía del mismo.  
A partir de los resultados mostrados, se puede concluir que el proceso desarrollado en 
este proyecto presenta unas claras ventajas en relación al proceso convencional de pirólisis de 
biomasa. Desde un punto de vista industrial se ha producido una mejora en la calidad de la 
fracción líquida obtenida así como una mejora en la fracción gaseosa que permita más 
fácilmente la integración energética del proceso. Por otra parte, desde un punto de vista 
medioambiental se ha logrado reducir los efectos adversos producidos por la disposición de 









    Figura 35. Resultados obtenidos tras el proceso de copirólisis de biomasa y NFU en un reactor lecho fijo.  






   Figura 36. Resultados obtenidos tras el proceso de copirólisis de biomasa y NFU en un reactor de tipo tornillo sin fin operando continuamente. 




5.1.2 Pirólisis catalítica con transportadores de calor de bajo coste 
 
En este apartado se presenta un resumen con los resultados más relevantes obtenidos 
tras la aplicación del proceso de pirólisis catalítica de biomasa usando transportadores de calor 
de bajo coste. Los resultados obtenidos se presentan en forma de tres artículos. Dichos artículos  
han sido publicados en diferentes revistas internacionales, Fuel (Artículo II y IV) y Bioresource 
Technology (Artículo III). 
 
Artículo II:  
Veses A, Aznar M, López JM, Callén, Murillo R, García T. Production of upgraded bio-oils by 
biomass catalytic pyrolysis in an Auger reactor using low cost materials. Fuel 2015; 141: 17–
22. 
Artículo III:  
Veses A, Aznar M, Martínez I, Martínez JD, López JM, Navarro MV, Callén MS, Murillo R, 
García T. Catalytic pyrolysis of wood biomass in an Auger reactor using calcium-based 
catalysts.  Bioresour Technol. 2014; 162:250–258. 
Artículo IV:  
Veses A, Aznar M, Callén MS, Murillo R, García T. An integrated process for the production of 
lignocellulosic biomass pyrolysis oils using calcined limestone as a heat carrier with catalytic 
properties. Fuel 2016; 181: 430–437. 
  
El proceso de pirólisis catalítica con transportadores de calor a grandes escalas parte de 
la necesidad de realizar el proceso de una manera auto-térmica de tal forma que se presente 
como una alternativa económicamente viable. De esta modo, la metodología para llevar a cabo 
este trabajo sigue la misma premisa tal y como se puede observar en el esquema mostrado en la 
Figura 37. En dicho proceso se pueden distinguir tres partes principales: (i) un reactor de 
pirólisis, constituido por un reactor de tipo tornillo sin fin diseñado para operar continuamente 
con una capacidad de aproximadamente 10 kg/h de biomasa; (ii) un reactor de lecho fluidizado 
en el cual, una vez llevado a cabo el proceso de pirólisis, la fracción sólida junto con el 
transportador serían sometidos a un proceso de combustión donde se produciría por una parte la 
regeneración del catalizador y por otra, el aporte necesario para el calentamiento suficiente del 
transportador de calor y de este modo alcanzar los requerimientos térmicos en el proceso de 




pirólisis y; (iii) una unidad de secado de biomasa para adecuar la materia prima a unos niveles 
óptimos para llevar a cabo el proceso de pirólisis. Para ello, los gases no condensables 
producidos serían conducidos a un combustor donde se producirá la suficiente energía para 
llevar a cabo el proceso de secado de la biomasa en dicha unidad.  
Partiendo de esa base, el proceso llevado a cabo se dividió en dos partes principalmente. 
Por una parte, se llevó a cabo la optimización del proceso de pirólisis catalítica y, por otra, se 
llevó a cabo la optimización del proceso de integración energética a partir de la realización 




Figura 37. Resultados obtenidos tras el proceso de pirólisis catalítica con transportadores de calor con propiedades 









5.1.2.1 Optimización del proceso de pirólisis catalítica 
 
La fase orgánica obtenida tras el proceso de pirólisis, debido a las características físico-
químicas que presenta, es la que posee un mayor potencial para su uso como biocombustible. 
Por ello, este estudio se centró principalmente no sólo en maximizar la producción de dicha fase 
sino también en obtener un producto con mejores propiedades y más estable.  
Para esta primera parte, se seleccionaron diferentes transportadores de calor, los cuales 
se pueden dividir en varios grupos. Por una parte, minerales de bajo coste como la sepiolita, la 
atapulgita o la bentonita, todos ellos disponibles en grandes cantidades en nuestra zona. Por 
otra, un residuo de la producción de bauxita, conocido como red mud y finalmente, materiales 
de tipo calcáreo como la dolomía calcinada (CaO.MgO) y la caliza calcinada (CaO). Para 
conseguir unos resultados de referencia y poder valorar el alcance de los resultados obtenidos se 
realizaron las mismas pruebas con un transportador de calor sin propiedades catalíticas como la 
arena. 
Los transportadores de calor fueron seleccionados no solo en base a su bajo coste, sino 
también por sus altos valores de capacidad calorífica, los cuales favorecían una buena capacidad 
de transferencia de calor entre el transportador sólido y la biomasa. Además, podían ser 
favorables debido a su estabilidad estructural y su resistencia mecánica para afrontar los 
distintos procesos que tendrían lugar durante la operación cíclica, tales como el desplazamiento 
de los sólidos por los distintos tornillos sin fin o su fluidización en el reactor de combustión. 
Así, el objetivo del trabajo fue optimizar el proceso de pirólisis catalítica en el reactor de 
tornillo sin fin, de forma que se produjera tanto un incremento del rendimiento a la fracción 
líquida, como una mejora de sus propiedades físico-químicas.  
Para llevar hacer frente a dicho objetivo, se realizó en primer lugar un estudio previo 
para determinar la temperatura óptima de trabajo en un intervalo comprendido entre 400 y 
500ºC. Dicho estudio permitió observar que la temperatura juega un papel muy influyente en los 
rendimientos de las diferentes fracciones obtenidas. Este estudio, condujo a la selección de 
450ºC como temperatura de trabajo. De esta manera, a dicha temperatura, era posible evitar la 
aparición de reacciones secundarias que favorecían la formación de compuestos orgánicos 
pesados, los cuales se depositaban en la fracción sólida. 
Una vez seleccionada la temperatura óptima de trabajo, se estudió la influencia en el 
proceso de la utilización de diferentes proporciones de catalizador y biomasa. La relación 
catalizador/biomasa es un factor clave que debe ser optimizado con precisión, no solamente por 
factores económicos, sino también para asegurar una suficiente área de contacto de los vapores 
y evitar a su vez la formación de compuestos no deseados. Tras la realización de este estudio 




con todos los catalizadores propuestos, se pudo concluir de una manera inmediata que grandes 
aportes de catalizador (ratios de catalizador a biomasa de 3:1 y 1:1 en peso) no resultaba 
apropiado para conseguir el objetivo de maximizar la fracción líquida, trabajando en este tipo de 
disposición a las condiciones de operación fijadas. Esto era debido a la aparición de reacciones 
secundarias que conducían a la formación de alquitranes, lo que conllevaba no sólo a la 
obtención de un subproducto indeseado, sino problemas operacionales y una disminución de la 
fracción líquida obtenida. Este estudio llevó a la conclusión de que incorporar una proporción 
de biomasa a catalizador de 1 a 6 en peso resultaba ser la relación óptima para llevar a cabo el 
proceso con los materiales de tipo mineral y para el red mud, mientras que una proporción de 1 
a 3 era la adecuada para llevar a cabo el proceso con los catalizadores de tipo calcáreo. 
Ya con las condiciones optimas fijadas para maximizar la fracción líquida para cada uno 
de los catalizadores propuestos, se llevó a cabo la caracterización de las distintas fracciones 
obtenidas en dichas condiciones. La caracterización de la fracción líquida se llevó a cabo 
determinando su análisis elemental y su PC, así como diferentes propiedades para su análisis 
como combustible tales como su contenido de agua, su pH, su TAN, su densidad y su 
viscosidad. Además, los principales componentes de dicha fracción se determinaron por medio 
de un análisis semi-cuantitativo llevado a cabo por cromatografía GC/MS. La fracción sólida 
fue caracterizada determinando su PC y los componentes de la fracción gaseosa fueron 
determinados mediante cromatografía de gases. 
Atendiendo a la fracción líquida obtenida, cabe destacar que para todos los casos se 
obtuvo un líquido fácilmente separable en dos fases mediante el proceso de centrifugación-
decantación. Si bien la distribución de las fases fue diferente según el catalizador utilizado, se 
situó generalmente en un rango aproximado de 30-35 % en peso para la fracción orgánica (ver 












Tabla 14. Fracción orgánica obtenida para cada uno de los experimentos llevados a cabo tras la pirólisis catalítica de 
biomasa lignocelulósica en un reactor tipo tornillo sin fin a escala piloto. A modo de comparación se incluyen los 
resultados obtenidos en el test no catalítico realizado con arena como transportador de calor. Los valores 
corresponden a los % en peso de dicha fracción una vez separados de la fase acuosa mediante un proceso de 
centrifugación-decantación.  
 





Red Mud 31 
CaO.MgO  31 
CaO 34 
 
Cabe destacar que de forma general las propiedades de dicha fracción fueron mejoradas 
tras el proceso catalítico (ver Figura 38). De esta manera, se redujo el contenido de oxígeno y se 
aumentó el PC. Además, se redujeron los problemas asociados con la acidez, aumentando el 
valor del pH y disminuyendo el del TAN. Particularmente, los materiales de tipo mineral así 
como el red mud permitieron obtener un bioaceite con mejores propiedades físicas (viscosidad y 
densidad) y más estable a lo largo del tiempo, mientras que los materiales de tipo calcáreo 
permitieron obtener los valores máximos en el PC, las mayores tasas de reducción de oxígeno y 
las mejores propiedades en términos de reducción de acidez. En concreto, al utilizar CaO se 
maximizaron los valores de PC y tasa de reducción de oxígeno, llegando a obtener un poder 
calorífico de 30 MJ/kg y una tasa de reducción de oxígeno del 23 % aproximadamente. 
De la misma manera, atendiendo a la composición química del bioaceite, se pudo 
observar ciertas mejoras reflejadas principalmente en una disminución en los componentes 
ácidos, requisito fundamental para su posterior aplicación como combustible. De una manera 
más concreta, se pudo observar que trabajando con materiales de tipo mineral y red mud se 
consiguió aumentar la fracción aromática BTX en un rango de 24-32 %. Por otra parte, los 
materiales de tipo calcáreo no sólo permitieron aumentar la fracción aromática total sino 
también, permitieron una mayor reducción de compuestos no deseados como los furanos, así 
como un aumento de las cetonas lineales, evidenciando que los materiales de tipo calcáreo 
promueven las reacciones de deshidratación. Además, si bien la concentración de los fenoles 
presentes no se vio alterada, se produjeron cambios de manera significativa en compuestos 
puntuales. De esta manera se obtuvieron compuestos fenólicos con menor contenido en 
oxígeno, lo que explicaba la reducción en el contenido total de oxígeno del bioaceite. 




Por otra parte, cabe destacar que el char producido al trabajar con materiales de tipo 
mineral o red mud, no presentó diferencias significativas en comparación con el char obtenido 
sin la presencia de catalizador. El PC del mismo se situó en un valor cercano a 30 MJ/kg. Este 
valor se sitúa próximo al de otros combustibles como el lignito o el coque (28-29 MJ/kg) por lo 
que mantuvo su potencial para ser utilizado en procesos externos de combustión o para 
proporcionar la energía requerida para el propio proceso. En cambio, al utilizar materiales como 
CaO o CaO.MgO, el contenido de oxígeno aumentó ligeramente, lo cual condujo a una leve 
disminución en el valor del PC hasta valores del orden de 26 MJ/kg. Dichos valores obtenidos,  
son de gran importancia para la consecución del proceso de integración energética llevado a 
cabo, el cual se explica en el apartado siguiente. 
Atendiendo a la fracción gaseosa producida se pudo observar que, si bien se obtienen 
cambios en la composición debido al efecto catalítico de los catalizadores, el valor de su PC se 
mantuvo estable, situándose en el mismo rango de valores aproximadamente que para el proceso 
no catalítico. 
 
5.1.2.2 Proceso integrado pirólisis catalítica-combustión/regeneración del 
transportador 
 
El objetivo de esta etapa era conseguir la integración total entre las tres unidades 
principales explicadas en el apartado 5.1.2 y demostrar que el proceso se puede llevar a cabo de 
una manera autónoma.  
Para llevar a cabo esta segunda etapa y afrontar dicho objetivo se llevaron a cabo 
diferentes ciclos de pirólisis-combustión. Para ello, se tomó como referencia los resultados 
obtenidos tras la simulación del proceso utilizando CaO y CaO.MgO como transportadores de 
calor, dos de los catalizadores que permitieron obtener un bioaceite de mejor calidad, mediante 
el simulador comercial Aspen Hysys. Dicha simulación se llevó a cabo modelizando las 
reacciones y compuestos implicados a partir de los resultados experimentales y análisis 
realizados a las muestras obtenidas en la planta piloto y fijando como condiciones iniciales la 
alimentación (5 ton/día de biomasa con un contenido de humedad del 30% en peso) y la 
temperatura a la cual el transportador de calor es realimentado al reactor de pirólisis (alrededor 
de 800ºC) para asegurar la completa calcinación del CaCO3. A partir de los resultados obtenidos 
se consiguió demostrar teóricamente la total integración entre las tres unidades mencionadas 
anteriormente (reactor de pirólisis, combustor y secadero) a través de la recirculación del 
transportador de calor y el aprovechamiento del calor generado en la combustión del gas no-
condensable, convirtiéndose en un proceso totalmente autónomo. 




Ambos catalizadores, especialmente el CaO, demostraron que necesitan menor 
circulación entre el combustor y el reactor de pirólisis en relación a un proceso con arena como 
transportador de calor, por lo que la integración energética se ve favorecida. Por tanto, para 
demostrar el proceso de una manera experimental y a una escala representativa, se decidió 
trabajar con CaO como transportador de calor. 
Primero, se realizó un estudio para analizar la influencia de la temperatura en el proceso 
(700, 750 y 800ºC) y a modo de comparación, se realizaron los mismos experimentos utilizando 
solamente arena como transportador de calor. Dicho proceso de combustión se llevó a cabo en 
una planta equipada con un reactor de lecho fluidizado. La temperatura de combustión de 800ºC 
resultó ser el valor óptimo desde un punto de vista medioambiental, no sólo manteniendo los 
valores de NOx por debajo de los límites establecidos por la legislación y unas emisiones de CO 
bajas, sino también contribuyendo a una disminución de los HAPs en la corriente gaseosa. 
Una vez seleccionada la temperatura óptima se llevaron a cabo diferentes ciclos de 
pirólisis-combustión con el objetivo de analizar la influencia de dicho proceso en las 
propiedades finales del bioaceite y del catalizador. Desafortunadamente, la fracción orgánica del 
bioaceite obtenido sufrió una ligera disminución, así como algunas de sus propiedades como el  
pH, el contenido de oxígeno, y por tanto el PC, que también se vieron afectadas negativamente 
(ver Figura 39). Este hecho se pudo confirmar debido al aumento de los componentes ácidos y 
aldehídos encontrado en dicha fracción, lo que evidenciaba una desactivación del catalizador. 
Un estudio de las propiedades del transportador de calor usado permitió concluir que, si 
bien no se puede descartar que se produzcan cambios en la composición del transportador de 
calor debido a la elutriación de las partículas de CaO con la corriente gaseosa o la desactivación 
del catalizador debida la deposición de materia inorgánica presente en forma de cenizas, el 
proceso de  descarbonatación del CaCO3 no se está produciendo de manera completa tras el 
proceso de regeneración, lo que podría explicar las diferencias encontradas en la mejora de las 
propiedades de dicha fracción orgánica con la operación cíclica. Por tanto, es necesario 
incorporar una entrada de catalizador fresco y una purga a la salida del regenerador con el 
objetivo de mantener las propiedades del bioaceite en los mismos niveles de calidad. 
Afortunadamente, el hecho de incorporar una purga y una entrada de catalizador al proceso 
solamente modifica ligeramente la electricidad neta producida por el proceso, decreciendo desde 
1.57 MWe hasta 1.52 MWe por cada 1 Ton/h de catalizador nuevo alimentado.  
Así, se pudo concluir que el proceso desarrollado durante esta investigación presentaba 
unas claras ventajas desde un punto de vista industrial, tales como la producción de un bioaceite 
con mejores prestaciones y una integración energética relativamente sencilla que permite 
generar electricidad para suplir las necesidades del proceso. 






Figura 38. Resultados obtenidos tras el proceso de pirólisis catalítica con transportadores de calor con propiedades catalíticas en un reactor de tipo tornillo sin fin  operando continuamente.






Figura 39. Resultados obtenidos tras el proceso de pirólisis catalítica/combustión con transportadores de calor con propiedades catalíticas en un reactor de tipo tornillo sin fin operando 
continuamente 




5.2  Procesos de mejora ex situ 
 
En este apartado de la investigación se ha estudiado la mejora del bioaceite obtenido 
tras el proceso de pirólisis catalítica mediante el proceso ex situ de craqueo catalítico de los 
vapores del mismo tras su vaporización. Dicho proceso, se ha estudiado como una segunda 
etapa del proceso de mejora de bioaceites hacia la producción de biocombustibles de segunda 
generación cuya aplicación directa tendría lugar directamente en una biorefinería. Así, el 
objetivo del trabajo fue estudiar el proceso evaluando el papel de diferentes catalizadores de 
manera que se consiguiera una mejora de las propiedades físico-químicas del bioaceite. Para 
afrontar dicho objetivo se llevaron a cabo diferentes estrategias, las cuales se pueden dividir en 
tres bloques. Un primer bloque donde se analizó el papel de diferentes especies metálicas 
incorporadas en zeolitas ácidas tipo ZSM-5. Un segundo bloque donde se llevó a cabo el estudio 
sobre la influencia de las propiedades ácidas y estructurales de las zeolitas ZSM-5 con 
porosidad jerarquizada en el proceso de desoxigenación y producción de aromáticos ligeros. Y 
un tercer bloque directamente relacionado con los anteriores, donde se evaluó el papel que 
desempeña la presencia de diferentes especies metálicas en las zeolitas tipo ZSM-5 con 
porosidad jerarquizada. 
La puesta a punto y desarrollo experimental de las diferentes estrategias se llevó a cabo 
en una instalación equipada con un reactor de lecho fijo bajo unas condiciones fijadas tras 
estudios previos. Es decir, fijando una temperatura de reacción de 450ºC, una velocidad espacial 
de 5h-1 y haciendo pasar un flujo de N2 para garantizar la atmósfera inerte. La duración total de 
cada experimento se fijó en dos horas debido a las limitaciones de la instalación experimental 
causada por la formación de char en la parte superior del reactor. Como bioaceite de partida se 
utilizó la fase orgánica obtenida tras el proceso de pirólisis catalítica con CaO y CaO.MgO 
mostrado en el apartado anterior. De esta manera, si bien se trata de una instalación a escala de 
laboratorio, la materia prima se puede asemejar a la obtenida en un proceso de pirólisis de 
biomasa a nivel industrial. 
Con el objetivo de valorar qué prestaciones de los catalizadores llevan a una mejora de 
las propiedades de los biocombustibles e identificar el papel de cada especie en el proceso, se 
realizó una caracterización de las propiedades de los productos obtenidos. Para ello, la fase 
orgánica del bioaceite resultante fue ampliamente caracterizada para conocer tanto su 
composición como sus propiedades características y de este modo valorar su uso potencial como 
combustible. Para ello se determinó su análisis elemental y su PC, así como diferentes 
propiedades para su análisis como combustible tales como su contenido de agua, su pH y TAN. 
Además, los principales componentes de dicha fracción se determinaron mediante un análisis 




semi-cuantitativo utilizando la técnica de cromatografía de GC/MS. Por otra parte, la fracción 
gaseosa no condensable fue analizada mediante cromatografía de gases no solo para valorar su 
aportación energética al proceso, sino también para obtener información acerca de los diferentes 
compuestos que permitan deducir los mecanismos de reacción llevados a cabo para cada uno de 
los catalizadores. 
 
5.2.1 Papel de diferentes especies metálicas soportadas en zeolitas ácidas tipo ZSM-5. 
 
Los resultados más destacados de este primer bloque se presentan en forma de un 
artículo publicado en las revista internacional Microporous and Mesoporous Materials.  
 
Artículo V:  
Veses A, Puértolas B, Callén MS, García T. Catalytic upgrading of biomass derived pyrolysis 
vapors over metal-loaded ZSM-5 zeolites: Effect of different metal cations on the bio-oil final 
properties. Microporous Mesoporous Mat 2015; 209: 189–196. 
 
Esta investigación fue afrontada a partir de la selección de diferentes especies metálicas 
tales como cobre, magnesio, galio, estaño y níquel, de manera que formaran un grupo 
heterogéneo de especies de distinta naturaleza y relativamente abundantes y económicas. Dichas 
especies metálicas se incorporaron en diferentes zeolitas ZSM-5 mediante el proceso de 
impregnación húmeda fijando un 1% de carga nominal. En la Figura 40 se puede ver un 
esquema del proceso con los resultados más destacados. Así, el objetivo se centró en obtener un 
bioaceite con mejores propiedades en términos de menor contenido de oxígeno y mayor 
contenido de compuestos aromáticos, a la vez que se identificaba el papel de los diferentes 
puntos activos nuevos creados tras la incorporación de las diferentes especies metálicas. 
Tras el análisis de la fracción orgánica obtenida para cada uno de los catalizadores se 
pudo observar que dicha fracción presentaba unas propiedades sustancialmente mejoradas en 
comparación con el líquido de partida, alcanzando de esta manera uno de los objetivos 
propuestos. Estas mejoras se reflejaron principalmente en un aumento del PC y una disminución 
del contenido de oxígeno y TAN. Además, se consiguieron mejoras sustanciales en las 
propiedades físicas, tal y como muestran los resultados obtenidos en cuanto a densidad y 
viscosidad del líquido, además de la disminución del contenido de agua del mismo. Cabe 




señalar que, si bien se observó una reducción significativa de compuestos indeseados como 
ácidos, aldehídos, furanos y algunas de las cetonas y fenoles, como nota negativa no se 
consiguió mejorar el valor del pH. Atendiendo a la composición química de dicha fracción 
orgánica obtenida, se observó un mayor porcentaje de compuestos aromáticos en comparación 
con el bioaceite de partida, proporcionándole un mayor valor añadido.  
A la hora de identificar que catalizadores llevaban a los resultados más satisfactorios, se 
pudo observar que la fracción aromática se vio maximizada al utilizar las zeolitas en las que se 
incorpora Ga, Ni y Sn. Sin embargo, la ruta para llevar a cabo dicho proceso de desoxigenación 
en favor de la formación de aromáticos tiene lugar por caminos diferentes, los cuales fueron 
identificados en la mayor parte de los casos tal y como se pretendía inicialmente. Por otra parte, 
al utilizar una zeolita con magnesio incorporado, si bien no se produjo una mayor formación de 
compuestos aromáticos, se obtuvo el mayor porcentaje de desoxigenación del bioaceite debido a 
la transformación de ciertos compuestos oxigenados en otros con menor contenido de oxígeno.  
Por otro lado, si bien se consiguió una mejora sustancial en las propiedades del líquido 
y se identificó el papel positivo de ciertas especies metálicas en el proceso, no se mejoró en 
relación a otros catalizadores encontrados en la bibliografía [116]. Además, a partir de los 
mecanismos de reacción establecidos para cada una de las diferentes especies metálicas, se 
consiguió identificar a los HAPs como los principales precursores de formación de coque, 
principal causa de la pérdida de eficiencia de los catalizadores.  
Por tanto, a la vista de los resultados, la investigación quedó abierta ante la necesidad de 
la búsqueda de otras rutas que permitan obtener un catalizador que potenciase las mejoras en el 
bioaceite y más estable y resistente ante la desactivación por la deposición de coque. 





 Figura 40. Resultados obtenidos tras el proceso de craqueo catalítico con zeolitas microporosas con diferentes cationes impregnados (1% en peso) en un reactor de lecho fijo para la 
mejora de los bioaceites obtenidos tras el proceso de pirólisis catalítica con transportadores de calor con propiedades catalíticas en un reactor de tipo tornillo sin fin operando continuamente. 




5.2.2 Zeolitas ZSM-5 con porosidad jerarquizada. Interacción entre las propiedades 
ácidas y estructurales en el proceso de formación de aromáticos. 
 
Los resultados obtenidos en este segundo bloque se presentan en forma de un artículo 
publicado en la revista internacional ChemSusCchem: 
 
Artículo VI:  
Puértolas B, Veses A, Callén MS, García T, Mitchell S, Pérez-Ramírez J. Porosity-acidity 
interplay in hierarchical ZSM-5 zeolites for pyrolysis oil valorization to aromatics. 
ChemSusChem 2015, 8, 3283–3293. 
 
Diferentes estudios anteriores en relación a este proceso habían mostrado que la 
introducción de una red de mesoporos secundaria, permitía aumentar la selectividad a 
hidrocarburos aromáticos respecto a la obtenida con zeolitas convencionales [116], 
incrementando así su valor potencial para la industria petroquímica. Sin embargo, si bien las 
propiedades catalíticas se pueden mejorar con un ajuste adecuado de las características ácidas y 
texturales, hasta la fecha se desconocía su papel en la transformación de los bioaceites 
procedentes de la pirólisis de biomasa lignocelulósica, objetivo principal de este trabajo. De este 
modo, a través de esta investigación, se esperaba encontrar los parámetros que guiaban el 
proceso, así como obtener un biocombustible de mejor calidad en términos de un mayor 
contenido de compuestos aromáticos ligeros y una disminución en el contenido de oxígeno. 
Para afrontar dicho objetivo, se sintetizaron zeolitas ZSM-5 con porosidad jerarquizada, 
mediante diferentes tratamientos a partir de 3 zeolitas comerciales con distinta relación Si/Al 
(15, 25 y 40). Por una parte, a partir de un tratamiento alcalino con NaOH (AT) y por otra, 
mediante un tratamiento secuencial que combinaba un tratamiento alcalino con NaOH, seguido 
de uno ácido con HCl (AW). Dichos tratamientos realizados llevaron a la producción exitosa de 
6 zeolitas con diferentes niveles de desarrollo de mesoporosidad y diferentes grados de acidez, 
las cuales fueron ampliamente caracterizadas mediante diferentes técnicas analíticas. Asimismo, 
a modo de comparación, se utilizaron diferentes zeolitas comerciales de relación Si/Al 15, 25, 
40 y 140.  
Los resultados obtenidos en cuanto a la calidad de la fracción orgánica obtenida fueron 
de gran relevancia. Por una parte, se consiguió reducir el contenido de oxígeno llegando a 
alcanzar tasas de reducción de hasta un 42% respecto al bioaceite de partida. Estos resultados 




condujeron a un consecuente aumento del PC llegando a obtenerse valores de hasta 35.3 MJ/kg, 
valores cercanos a los obtenidos con otros combustibles comerciales convencionales.  
 Por otra parte y en línea con la literatura, la utilización de zeolitas con porosidad 
jerarquizada condujo a un aumento sustancial en la producción de compuestos aromáticos. El 
mayor aumento de estos compuestos se produjo en concreto con zeolitas de ratio intermedio 25 
y 40 (Z-25-AT2, Z40-AT2, Z40-AT2-AW). Con estas zeolitas, se llegaron a alcanzar aumentos 
de aproximadamente un 50% en comparación con sus análogas comerciales, valores máximos 
encontrados hasta la fecha en la literatura utilizando como alimentación un bioaceite  
procedente de la pirólisis de biomasa lignocelulósica.  
Estos resultados sugirieron en un primer momento que el aumento de la fracción 
aromática estaba directamente asociado con un aumento de la superficie externa y con la acidez 
Brønsted de las zeolitas siguiendo la línea de la literatura. Sin embargo, un estudio en 
profundidad permitió concluir que no se trataba de los parámetros que guiaban dicho proceso tal 
y como se puede observar en la Figuras 41 y 42, donde se representa la relación entre la 
cantidad de aromáticos presentes en el bioaceite y la superficie externa de las zeolitas y la 
relación entre la cantidad de aromáticos presentes en el bioaceite y la acidez Brønsted de las 
zeolitas, respectivamente. 
 



























Figura 41. Representación de la producción de aromáticos formada en función de la superficie externa de las 
zeolitas. 





Figura 42. Representación de la producción de aromáticos formada en función de los centros ácidos de Brønsted 
totales. 
 
    El hecho de que el bioaceite de partida contenga moléculas de gran tamaño hizo 
pensar que todos los centros ácidos de Brønsted (cB) de los catalizadores no eran accesibles 
para todas ellas. De este modo, representando la cantidad de compuestos aromáticos 
formados en función de la cantidad de cB en la superficie accesible mesoporosa, se pudo 
observar una dependencia lineal (ver Figura 43). Por tanto, se pudo concluir que la acidez 
Brønsted en la superficie externa y/o en las paredes de los mesoporos es el parámetro que 
controlaba la producción de compuestos aromáticos en zeolitas ácidas de porosidad 
jerarquizada, cumpliendo de esta manera con el objetivo propuesto. 
 
 
 Figura 43. Representación de la producción de aromáticos formada en función de los centros ácidos de 
Brønsted accesibles en la superficie mesoporosa. 






















































Otro de los objetivos que se planteaba en dicho trabajo era la evaluación de la 
actividad del catalizador tras la realización de diferentes ciclos de craqueo catalítico-
regeneración debido a la deposición de coque. Para ello, se llevaron a cabo un total de 4 
ciclos consecutivos que comprendían el proceso de craqueo catalítico llevado a cabo hasta 
ahora y el proceso de regeneración mediante el tratamiento a alta temperatura (600ºC) con 
aire. Los resultados mostraron que, tras una disminución progresiva de la producción de 
compuestos aromáticos, a partir del tercer ciclo la tendencia que dicha producción de 
aromáticos marcaba permanecía constante. Este hecho se pudo asociar directamente con la 
disminución de parte de la acidez Brønsted accesible en la superficie mesoporosa durante 
esos primeros ciclos (ver Figura 45), ya que las propiedades estructurales de las zeolitas no 
se veían modificadas en gran medida. De tal manera, se pudo confirmar que dicho 
parámetro es el que guía el proceso de formación de aromáticos en el proceso de craqueo 
catalítico del bioaceite.  
 
Figura 44. Representación de la evolución de la formación de aromáticos y los centros ácidos de Brønsted accesibles 
en la superficie mesoporosa después de 4 ciclos consecutivos de craqueo-regeneración del catalizador. 
 
A partir de estos resultados, los cuales quedan reflejados en la Figura 45, se puede 
concluir que el proceso desarrollado durante esta investigación ha cumplido los objetivos 
propuestos presentando unas claras ventajas desde un punto de vista industrial obteniendo un 
bioaceite con mejores prestaciones. Además, se ha conseguido identificar el parámetro principal 
de las zeolitas con porosidad jerarquizada que guían el proceso de formación de aromáticos (la 
acidez Brønsted en la superficie externa y/o en las paredes de los mesoporos) y de este modo, se 
han conseguido fijar las bases hacia el diseño de futuros catalizadores que sean capaces de 
potenciar las mejoras en el proceso de craqueo catalítico de los vapores del bioaceite. 













































Figura 45. Resultados obtenidos tras el proceso de craqueo catalítico con zeolitas jerárquicas en un reactor de lecho fijo para la mejora de los bioaceites obtenidos tras el proceso de pirólisis 
catalítica con transportadores de calor con propiedades catalíticas en un reactor de tipo tornillo sin fin operando continuamente 




5.3.3 Papel de diferentes especies metálicas soportadas en zeolitas tipo ZSM-5 con 
porosidad jerarquizada. 
 
En este apartado se presenta un resumen con los resultados más relevantes obtenidos 
tras el estudio experimental asociado al tercer bloque. Dichos resultados se presentan en forma 
de un artículo publicado en la revista internacional ACS Sustainable Chemistry & Engineering: 
 
Artículo VII:  
Veses A, Puértolas B, López JM, Solsona B, Callén MS, García T. Promoting the 
deoxygenation of bio-oil by metal-loaded hierarchical ZSM-5 zeolites. ACS Sustainable Chem. 
Eng 2016; 4: 1653−1660. 
 
 Para llevar a cabo este estudio, se sintetizaron en el laboratorio zeolitas ZSM-5 con 
porosidad jerarquizada a partir de una zeolita ZSM-5 comercial y se incorporaron diferentes 
especies metálicas en las mismas. Dicho estudio, llevaba como objetivo estudiar conjuntamente 
el efecto de la creación de mesoporos en la calidad del producto final y el efecto de las nuevas 
especies activas creadas tras la incorporación de diferentes especies metálicas. En base al 
estudio llevado a cabo anteriormente con zeolitas microporosas resumido en la sección 5.3.1, se 
seleccionaron 4 metales, tales como Cu, Mg, Sn y Ni ,como candidatos potenciales para llevar a 
cabo el proceso de mejora de los bioaceites con éxito. 
 Para este estudio, se utilizó una zeolita con ratio Si/Al = 40. La creación de mesoporos 
en el sólido se consiguió aplicando un tratamiento alcalino (NaOH 0.2M) para disolver parte del 
silicio y extraerlo de la estructura dando lugar a la formación de mesoporosidad, seguido de un 
tratamiento ácido (HCl 0.1M) para eliminar el aluminio extraído de la estructura y recuperar el 
ratio Si/Al. Finalmente, se realizó un proceso de intercambio con NH4NO3 y posterior 
calcinación del sólido resultante para devolver el sólido a su forma ácida. La incorporación de 
los diferentes cationes se llevó a cabo mediante el tratamiento de impregnación húmeda a partir 
de su nitrato correspondiente para conseguir un 1% de carga nominal. 
 Con el fin de identificar en el sólido la manera en que dichas especies catiónicas estaban 
presentes tras el proceso de impregnación húmeda, a las técnicas de caracterización utilizadas 
hasta el momento se incorporó la microscopía electrónica de transmisión. La combinación de 
todas estas técnicas de forma conjunta permitió relacionar los mecanismos de reacción con la 
forma en la que las distintas especies activas están dispuestas en el catalizador. Como era de 




esperar el proceso de síntesis no sólo condujo a disposiciones diferentes para cada uno de las 
especies metálicas modificando de esta manera las propiedades estructurales sino que también 
indujo cambios en las propiedades ácidas de los catalizadores.  
 Una vez caracterizados los catalizadores se llevó a cabo el proceso de mejora del 
bioaceite cuyos resultados más destacables quedan reflejados en la Figura 46. Cabe destacar que 
para todos los casos, las propiedades de la fase orgánica obtenida fueron mejoradas en 
comparación con el líquido de partida y por tanto se pudo cumplir uno de los objetivos 
propuestos. Estas mejoras se reflejaron principalmente en un aumento del poder calorífico, 
obteniendo valores de hasta 32 MJ/kg, y una disminución del contenido de oxígeno y TAN. 
También, se mejoraron otras propiedades físicas, tal y como muestran los resultados obtenidos 
en cuanto a menor densidad y viscosidad del líquido, además de una destacable disminución del 
contenido de agua del mismo, por lo que el producto obtenido presentaba unas mejoras 
sustanciales. Como nota negativa, no se consiguió mejorar el valor del pH. Sin embargo, es 
conveniente comentar que de una manera general no se observaron diferencias remarcables al 
comparar las propiedades del bioaceite obtenido a partir de las zeolitas bifuncionales de 
porosidad jerarquizada con aquellas obtenidas para la zeolita ácida jerárquica. Si que se pudo 
observar que de forma significativa se produjo un mayor porcentaje de desoxigenación para 
todas las zeolitas jerárquicas bifuncionales excepto aquella con Sn incorporado.  
 Asimismo, atendiendo a la composición química del bioaceite se observó una reducción 
significativa de compuestos como aldehídos y fenoles, y por otra parte, un aumento remarcable 
de compuestos aromáticos, incrementando de esta manera el valor del bioaceite. Como era de 
esperar, la composición del bioaceite ofrecía cambios significativos entre todos los 
catalizadores. Dichos cambios y su relación con las características de los catalizadores 
permitieron identificar los mecanismos que tenían lugar para la desoxigenación del bioaceite 
inicial. Es destacable, que la máxima producción de compuestos aromáticos se alcanzó con la 
zeolita ácida con porosidad jerarquizada, lo que se pudo relacionar con la disminución de la 
concentración de sitios Brønsted que se producía tras el proceso de incorporación de las 
diferentes especies metálicas en los catalizadores bifuncionales. Afortunadamente, si bien la 
producción de compuestos aromáticos resultó menor para las zeolitas con metales incorporados, 
la tasa de desoxigenación alcanzada fue sensiblemente mayor. Por tanto el proceso de 
desoxigenación que tiene lugar al utilizar zeolitas con especies metálicas incorporadas se 
relacionó con la formación de nuevos compuestos oxigenados con menor contenido de oxígeno, 
en lugar de con la formación de compuestos aromáticos. Concretamente, la incorporación de 
Mg y Cu en los catalizadores permitió obtener los bioaceites con menor contenido de oxígeno, 
alcanzando tasas de desoxigenación de 42.6 y 40.2 % respectivamente. Concretamente, se pudo 
concluir que, de la misma manera que ocurría para las zeolitas microporosas impregnadas con 




Mg en el trabajo anteriormente expuesto, debido al menor contenido de ácidos en el bioaceite y 
la mayor producción de CO2 encontrada, la presencia de Mg en las posiciones externas podría 
actuar como ácidos de Lewis para levar a cabo diferentes reacciones de desoxigenación como 
las de cetonización de ácidos con aldehídos. Desafortunadamente, debido a la baja cantidad de 
ácidos de Brønsted presentes en este catalizador, la formación de compuestos aromáticos a 
partir de la descarboxilación de las cetonas no se vio favorecida. En cualquier caso, se pudo 
afirmar que el proceso de desoxigenación a través de este tipo de catalizadores bifuncionales 
tiene lugar principalmente a través de reacciones de descarboxilación o decarbonilación, en 
lugar de reacciones de deshidratación. 
 A la vista de los resultados, se puede concluir que el proceso desarrollado durante esta 
investigación ha cumplido los objetivos propuestos permitiendo obtener un bioaceite con 
mejores prestaciones así como identificar el papel de diferentes especies en el proceso. Sin 
embargo, conviene mencionar que todavía es necesario llevar a cabo la optimización del diseño 
de futuros catalizadores que sean capaces de potenciar las mejoras en el proceso de craqueo 
catalítico de los vapores del bioaceite, donde la concentración de cada especie metálica en los 
mismos puede jugar un papel fundamental. 





Figura 46. Resultados obtenidos tras el proceso de craqueo catalítico con zeolitas jerárquicas con diferentes cationes impregnados (1% en peso) en un reactor de lecho fijo para 
la mejora de los bioaceites obtenidos tras el proceso de pirólisis catalítica con transportadores de calor con propiedades catalíticas en un reactor de tipo tornillo sin fin 
operando continuamente. 






 A partir de las investigaciones llevadas a cabo durante la realización de esta Tesis 
Doctoral se puede concluir que las diferentes tecnologías planteadas para la mejora del bioaceite 
procedente de la pirólisis de biomasa lignocelulósica han permitido obtener un biocombustible 
líquido de mejor calidad. Dichos biocombustibles presentan generalmente menor acidez, menor 
contenido de oxígeno, mayor contenido en compuestos aromáticos ligeros y mayor estabilidad a 
lo largo del tiempo. 
 Así, los resultados obtenidos en esta Tesis Doctoral confirman el gran potencial tanto 
del proceso de copirólisis de biomasa y neumáticos fuera de uso como del proceso integrado de 
pirólisis catalítica con transportadores de calor de bajo coste para la obtención de bioaceites que 
puedan ser considerados como vectores energéticos de carácter renovable. Asimismo, se ha 
podido demostrar el potencial que presenta el proceso de craqueo catalítico de los vapores de los 
bioaceites a través de catalizadores zeolíticos para la obtención de líquidos que puedan llegar a 
ser utilizados como biocombustibles líquidos de segunda generación. Además de esta 
conclusión general, se destacan a continuación las conclusiones específicas de las principales 
áreas que han sido objeto de estudio en los trabajos desarrollados. 
 
Copirólisis de biomasa y neumáticos fuera de uso 
El proceso de copirólisis de biomasa lignocelulósica y NFU presenta unas claras 
ventajas en relación al proceso convencional de pirólisis de biomasa. A partir de dicho proceso, 
se ha producido una mejora en la calidad de la fracción líquida así como un aumento del poder 
calorífico de la fracción gaseosa que permite más fácilmente la integración energética del 
proceso con vistas a su aplicación industrial. Por otra parte, desde un punto de vista 
medioambiental, se ha logrado reducir los efectos adversos producidos por la disposición de 
residuos como los NFU en vertederos. Y más concretamente: 
 La temperatura de 500ºC se puede considerar como la óptima para llevar a cabo el 
proceso de copirólisis, asegurando de esta manera la posible interacción entre los 
radicales desprendidos de ambas materias durante su desvolatilización.  
 
 En las condiciones experimentales estudiadas y siempre con proporciones en neumático 
inferiores al 20%, la fracción líquida producida se presenta como una única fase con 
propiedades físico-químicas significativamente mejoradas. 




 La utilización de un reactor de tipo tornillo sin fin con alimentación continua favorece 
la interacción entre los radicales liberados de ambas materias primas, produciendo 
efectos sinérgicos favorables en algunas propiedades como el TAN, la viscosidad y el 
PC. Además, la incorporación de pequeñas cantidades de NFU en la alimentación 
permite obtener un líquido con mayor contenido de compuestos aromáticos ligeros y 
disminuir notablemente la fracción de compuestos oxigenados mejorando la estabilidad 
de la fracción líquida. 
 
 El sólido carbonoso obtenido posee una alta reactividad y un alto PCI (30 MJ/kg 
aproximadamente) convirtiéndolo en un material potencial para su aplicación en 
procesos de combustión así como para su comercialización como precursor para la 
obtención de carbón activado. 
 
Pirólisis catalítica con transportadores de calor de bajo coste 
El proceso desarrollado durante esta investigación permite obtener un bioaceite con 
mejores prestaciones y una integración energética relativamente sencilla que permite generar 
electricidad neta una vez cubiertas las necesidades del proceso. Más concretamente: 
 La temperatura juega un papel muy importante en el proceso de pirólisis catalítica de 
biomasa lignocelulósica, siendo 450ºC la óptima para llevar a cabo el proceso. A dicha 
temperatura, es posible evitar la aparición de reacciones secundarias que favorezcan la 
formación de compuestos orgánicos pesados.  
 
 Grandes aportes de catalizador (ratios de catalizador a biomasa de 3:1 y 1:1 en peso) no 
resultan apropiados para maximizar la fracción líquida debido a la aparición de 
reacciones secundarias que conllevan la formación de alquitranes. 
 
 Los materiales de tipo mineral así como el red mud resultan apropiados para obtener un 
bioaceite con mejores propiedades físicas (viscosidad y densidad) y más estable a lo 
largo del tiempo. Por otra parte, los materiales de tipo calcáreo permiten obtener un 
bioaceite con los valores máximos de PCI, las mayores tasas de reducción de oxígeno y 
las mejores propiedades en términos de reducción de acidez.  
 El char obtenido al trabajar con materiales de tipo mineral o red mud presenta valores 
de PCI cercanos a 30 MJ/kg y por tanto, mantiene su potencial para su utilización en 
procesos externos de combustión o para proporcionar la energía requerida para el propio 
proceso. Sin embargo, integrar materiales como CaO o CaO.MgO en el proceso, 
conlleva una penalización energética en la cantidad neta de electricidad producida, 
debido a que el char producido presenta valores de PCI del orden de 26 MJ/kg. 
  




 Trabajar con MgO.CaO y especialmente con CaO favorece la integración energética del 
proceso, necesitando una menor circulación de sólidos entre el combustor y el reactor 
de pirólisis en relación a un proceso con arena como transportador de calor. 
 
 La temperatura de 800ºC resulta ser el valor óptimo desde un punto de vista 
medioambiental para llevar a cabo el proceso de combustión del char, no sólo 
manteniendo los valores de NOx por debajo de los límites establecidos por la legislación 
y unas emisiones de CO bajas, sino también contribuyendo a una disminución de los 
HAPs en la corriente gaseosa. 
 
 La consecución de varios ciclos de pirólisis-combustión con CaO como catalizador, 
provoca una desactivación en el catalizador indicando que el proceso de  
descarbonatación del CaCO3 no se está produciendo de manera completa tras el proceso 
de regeneración. Este hecho provoca una disminución de la fracción orgánica obtenida e 
induce cambios negativos en las propiedades de la misma. Debido a ello, es 
indispensable incorporar una entrada de catalizador fresco y una purga a la salida del 
regenerador. Afortunadamente, esta entrada de catalizador al proceso solamente 
modifica ligeramente la electricidad neta producida por el proceso. 
 
Craqueo catalítico de los vapores del bioaceite a través de zeolitas ZSM-5 
Tras el análisis de la fracción orgánica obtenida para cada uno de los catalizadores se 
puede afirmar que dicha fracción presenta unas propiedades sustancialmente mejoradas en 
comparación con el líquido de partida. Estas mejoras se reflejan principalmente en un aumento 
del PCI, una disminución del contenido de oxígeno y TAN y mejoras sustanciales en 
propiedades físicas, tales como la densidad y viscosidad. Cabe señalar que, si bien es destacable 
la reducción significativa de compuestos indeseados como ácidos, aldehídos, furanos y algunas 
de las cetonas y fenoles, como nota negativa el pH se mantiene en valores bajos. En cambio, el 
aumento significativo de los compuestos aromáticos ligeros en comparación con el bioaceite de 
partida, le proporcionan un destacable valor añadido. Más concretamente: 
 La incorporación de Ga, Ni o Sn a zeolitas ZSM-5 microporosas permite aumentar la 
fracción aromática de la fase orgánica obtenida. Por otra parte, al utilizar una zeolita 
microporosa con Mg incorporado, si bien no conlleva una mayor formación de 
compuestos aromáticos, permite obtener un bioaceite más desoxigenado. 
 
 Los HAPs se identifican como los principales precursores de formación de coque, 
disminuyendo de este modo la eficiencia del catalizador. 
 




 La acidez Brønsted en la superficie externa y/o en las paredes de los mesoporos es el 
parámetro que controla la producción de compuestos aromáticos en el proceso de 
craqueo catalítico de los vapores del bioaceite a través de zeolitas ácidas de porosidad 
jerarquizada. 
 Utilizar zeolitas jerárquicas de ratio intermedio 25 y 40 permite alcanzar tasas de 
reducción de oxígeno de hasta un 45 % respecto al bioaceite de partida y conduce a un 
aumento sustancial en la producción de compuestos aromáticos ligeros, llegando a 
alcanzar incrementos de aproximadamente un 50% en comparación con sus análogas 
comerciales. 
 La disminución de parte de la acidez Brønsted accesible en la superficie mesoporosa 
durante los primeros ciclos de regeneración del catalizador implican una disminución 
progresiva en la producción de compuestos aromáticos, permaneciendo estable a partir 
del tercero. 
 
 Trabajar con zeolitas jerárquicas bifuncionales impregnadas con Ni, Cu o Mg permite 
reducir significativamente el contenido de oxígeno (4.5, 5.2 y 7.6 respectivamente) en 
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Table A. Compounds identified in the blend samples (m/z: mass-to-charge ratio; RT: Retention time; AR: Area ratio; %RSD: Percentage of 
relative standard deviation) 
     Blend (biomass/waste tyre) 
     100/0 90/10 80/20 0/100 
Id Compound m/z 
Molecular 
formula RT (min) AR %RSD AR %RSD AR %RSD AR %RSD 
1 Acetic acid methyl ester 43 C3H6O2 9.83 4.01 2.96 3.83 2.26 3.36 2.32 - - 
2 Formic acid 46 CH2O2 10.09 2.27 2.18 1.86 3.61 1.65 1.01 - - 
3 1,3-Cyclopentadiene 66 C5H6 10.3 - - 0.09 4.54 0.10 1.12 0.38 2.17 
4 2-Propen-1-ol 57 C3H6O 10.97 0.46 5.85 0.45 4.53 0.45 1.76 - - 
5 Hydroxyacetaldehyde 31 C2H4O2 11.06 9.67 7.78 9.74 14.26 8.04 3.29 - - 
6 Cyclopentene 67 C5H8 11.15 - - - - - - 0.15 1.35 
7 1,2-Dichloroethene 61 C2H2Cl2 11.22 - - - - - - 0.98 1.73 
8 3-Methyl-1-pentene 69 C6H12 11.31 - - - - - - 0.10 0.44 
9 2,3-Butanedione 43 C4H6O2 11.71 3.31 4.42 2.80 4.03 2.07 1.34 - - 
10 2-Methylpentane 43 C6H14 11.78 - - - - - - 0.06 1.49 
11 (E)-4-Methyl-2-pentene 69 C6H12 11.81 - - - - - - 0.14 1.36 
12 2-Methyl-1,4-pentadiene 67 C6H10 11.87 - - - - - - 0.08 1.61 
13 2-Butanone 43 C4H8O 12.27 0.96 5.97 0.73 4.48 0.51 2.83 - - 
14 3-Methylpentane 57 C6H14 12.45 - - - - - - 0.03 6.35 
15 2-Methyl-1-pentene 56 C6H12 12.68 - - - - - - 0.20 3.29 
16 Trichloromethane 83 CHCl3 13.48 - - - - - - 0.22 0.34 
17 (Z)-4-Methyl-2-pentene 69 C6H12 13.72 - - - - - - 0.94 1.57 
18 3-Methylcyclopentene 67 C6H10 14.1 - - - - - - 0.15 3.82 
19 Acetic acid 60 C2H4O2 14.3 21.16 5.85 19.73 1.88 18.45 3.24 - - 
20 3-Hexyne 67 C6H10 14.31 - - - - - - 0.04 3.75 
21 Methyl propionate 57 C4H8O2 14.4 0.49 6.35 0.47 1.97 0.35 1.51 - - 
22 3-Methyl-2-pentene 69 C6H12 14.54 - - - - - - 0.62 1.94 
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23 Methylcyclopentane 56 C6H12 15.05 - - - - - - 0.23 3.24 
24 2,4-Dimethylpentane 57 C7H16 15.23 - - - - - - 0.10 2.07 
25 1,3-Hexadiene 67 C6H10 15.35 - - - - - - 0.42 1.81 
26 1,4-Cyclohexadiene 79 C6H8 15.55 - - - - - - 1.60 1.79 
27 1-Hydroxy-2-propanone 43 C3H6O2 15.63 20.07 4.64 19.62 4.86 17.71 2.79 - - 
28 5-Methyl-1,3-cyclopentadiene 79 C6H8 15.8 - - - - - - 1.33 1.25 
29 2-Methyl-1,3-pentadiene 67 C6H10 16.08 - - - - - - 0.41 4.05 
30 3-Methyl-2-butanone 86 C5H10O 16.1 0.04 7.90 0.03 4.11 0.02 6.48 - - 
31  2,4-Dimethyl-1-pentene 56 C7H14 16.4 - - - - - - 0.23 2.66 
32 2,4-Hexadiene 67 C6H10 16.48 - - - - - - 0.51 0.90 
33 2,2-Dimethoxypropane 73 C5H12O2 16.53 0.38 3.56 0.38 4.87 0.32 3.30 - - 
34 3-Methylcyclopentene 67 C6H10 16.64 - - - - - - 1.41 1.15 
35 Benzene 78 C6H6 16.74 - - 0.05 4.79 0.05 1.39 0.51 2.65 
36 4,4-Dimethyl-2-pentene 55 C7H14 17.01 - - - - - - 0.91 0.31 
37 3-Penten-2-one 69 C5H8O 17.11 0.15 3.76 0.11 3.63 0.05 3.44 - - 
38 2,3-Dimethyl-1-pentene 41 C7H14 17.31 - - - - - - 0.03 2.57 
39 Cyclohexane 56 C6H12 17.49 - - - - - - 0.10 2.09 
40 1,3-Cyclohexadiene 79 C6H8 17.7 - - - - - - 0.29 0.58 
41 4-Methyl-1-hexene 57 C7H14 17.81 - - - - - - 0.09 1.42 
42 4-Methyl-2-hexene 69 C7H14 17.98 - - - - - - 0.13 3.06 
43 2-Pentanone 86 C5H10O 18.12 0.04 3.15 0.03 3.14 0.02 4.55 - - 
44 2-Methyl-3-pentene 57 C6H12O 18.6 - - 0.19 2.19 0.13 3.28 - - 
45 Cyclohexene 67 C6H10 18.82 - - - - - - 0.58 1.33 
46 3-Hydroxy-2-butanone 45 C4H8O2 19.43 0.20 5.69 0.18 1.75 0.18 2.73 - - 
47 1,3,-Dimethylcyclopentane 70 C7H14 19.51 - - - - - - 0.05 1.96 
48 2-Methyl-1-hexene 56 C7H14 19.79 - - - - - - 0.13 2.62 
49 4-Methyl-1,4-hexadiene 81 C7H12 19.91 - - - - - - 0.08 3.99 
50 1,2-Dimethylcyclopentane 70 C7H14 20 - - - - - - 0.24 0.97 
51 2,2,3,3,-Tetramethylbutane  57 C8H18 20.12 - - - - - - 0.63 1.62 
52 Propionic acid 74 C3H6O2 20.57 1.09 3.68 1.00 2.30 0.96 5.05 - - 
53 2,4-Dimethyl-1,3-pentadiene 81 C7H12 20.98 - - - - - - 0.96 2.29 
54 2,3-Dimethyl-1,3-pentadiene 81 C7H12 21.18 - - - - - - 0.28 2.40 
55 3-Methyl-2-hexene 69 C7H14 21.27 - - - - - - 0.68 2.81 
56 4,4-Dimethylcyclopentene 81 C7H12 21.75 - - - - - - 0.05 2.50 
                                                            ANEXO I: COPIA DE LOS TRABAJOS PUBLICADOS 
 
66 
57 4-Methyl-2-hexene 69 C7H14 22.01 - - - - - - 0.28 0.97 
58 2,4,4-Trimethyl-1-pentene 57 C8H16 22.14 - - - - - - 1.73 1.65 
59 1-Methyl-2-methylenecyclopentane 81 C7H12 22.59 - - - - - - 0.14 3.05 
60 3-Ethylcyclopentene 67 C7H12 22.84 - - - - - - 0.31 1.32 
61 1,1,3,-Trimethylcyclopentane 55 C8H16 23.43 - - - - - - 0.05 3.31 
62 3,4,4-Trimethyl-2-pentene 97 C8H16 23.8 - - - - - - 1.31 3.41 
63 Ethylcyclopentane 69 C7H14 24.27 - - - - - - 0.10 2.64 
64 1,3,5-Heptatriene 79 C7H10 24.51 - - - - - - 3.47 1.65 
65 1-Hydroxy-2-butanone 57 C4H8O2 24.73 2.53 9.16 2.45 6.56 2.29 2.30 - - 
66 1-Methyl-1,4-cyclohexadiene 94 C7H10 25.32 - - 0.03 5.05 0.05 3.24 1.30 2.17 
67 3,5-dimethylcyclopentene 81 C7H12 26.18 - - - - - - 2.42 1.11 
68 Toluene 91 C7H8 26.52 - - 0.60 2.82 0.51 1.97 6.21 2.01 
69 Cyclopentanone 55 C5H8O 27.12 0.30 5.10 0.26 1.46 0.22 2.36 - - 
70 1-Ethyl-5-methylcyclopentene 81 C8H14 27.17 - - - - - - 0.11 8.33 
71 2-Methyl-2-heptene 69 C8H16 27.37 - - - - - - 0.43 2.76 
72 1-Methylcyclohexene 81 C7H12 27.67 - - - - - - 0.70 2.17 
73 1,2-Dimethyl-1,3-cyclopentadiene 94 C7H10 27.75 - - - - - - 0.16 3.06 
74 Bicyclo[4.1.0]hept-2-ene 79 C7H10 28.3 - - - - - - 0.12 1.51 
75 2,2,3,3-Tetramethylpentane 57 C9H20 28.41 - - - - - - 2.34 0.85 
76 1,3-Dimethylcyclohexane 97 C8H16 28.87 - - - - - - 0.86 3.31 
77 2,5-Dimethyl-2,4-hexadiene 95 C8H14 29.19 - - - - - - 0.23 2.82 
78 1-Methyl-2-methylenecyclohexane 82 C8H14 30.91 - - - - - - 0.08 0.89 
79 2-Cyclopenten-1-one 82 C5H6O 31.06 0.87 4.29 0.74 2.87 0.67 1.83 - - 
80 Furfural 95 C5H4O2 31.41 3.30 6.99 2.71 2.33 2.08 3.19 - - 
81 1,4-Dimethylcyclohexane 55 C8H16 31.61 - - - - - - 0.38 0.99 
82 3,5-Dimethylcyclohexene 95 C8H14 33.36 - - - - - - 2.80 2.09 
83 1,4-Dimethyl-1-cyclohexene 67 C8H14 33.73 - - - - - - 0.39 2.60 
84 4-Ethenylcyclohexene 54 C8H12 34.05 - - - - - - 0.84 2.16 
85 1-(Acetyloxy)-2-propanone 43 C5H8O3 34.41 0.75 0.47 0.98 4.11 0.73 3.03 - - 
86 1,2-Dimethyl-1,4-cyclohexadiene 91 C8H12 35.25 - - - - - - 0.05 3.40 
87 2-Methoxy-1,3-dioxolane 73 C4H8O3 36.16 1.00 3.21 0.96 3.86 0.97 7.10 - - 
88 Ethylbenzene 91 C8H10 36.31 - - - - - - 3.96 0.77 
89 p-Xylene 91 C8H10 37.12 - - 1.09 4.06 0.92 1.90 10.18 0.60 
90 Tetrahydro-2,5-dimethoxyfuran 101 C6H12O3 37.76 0.49 1.11 0.48 2.26 0.42 5.74 - - 
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91 Octa-2,4,6-triene 93 C8H12 38.11 - - - - - - 0.57 4.05 
92  3-Methyl-2-cyclopenten-one 67 C6H8O 38.95 1.36 1.07 1.08 0.90 0.72 2.65 - - 
93 Styrene 104 C8H8 38.97 - - - - - - 4.62 1.80 
94 1,3-Dimethylbenzene 91 C8H10 39.38 - - 0.28 3.55 0.28 1.95 2.16 3.75 
95 1(2-furanyl)Ethanone 95 C6H6O2 39.59 0.43 6.41 0.35 5.88 0.33 2.91 - - 
96 1,2,5,5-Tetramethyl-1,3-cyclopentadiene  107 C9H14 40.55 - - - - - - 0.65 1.66 
97 1,2-Cyclopentanedione 98 C5H6O2 40.65 0.40 6.91 0.46 1.35 0.27 2.90 - - 
98 2,6-Dimethyl-1,3,6-heptatriene 91 C9H14 40.98 - - - - - - 0.39 2.06 
99 3,4-Dimethyl-2-cyclopenten-1-one 67 C7H10O 42.48 0.16 3.62 0.44 3.30 0.09 0.97 - - 
100 Propanoic acid, ethyl ester 57 C5H10O2 43.73 0.29 6.32 0.32 2.00 0.33 2.08 - - 
101 2-Methyl-2-cyclopenten-1-one 96 C6H8O 44.19 0.44 0.08 0.34 4.09 0.33 2.24 - - 
102 5-Methyl-2-furancarboxaldehyde 109 C6H6O2 44.31 0.74 2.49 0.50 8.14 0.47 7.28 - - 
103 2(5H)-Furanone 111 C7H5ClO2 44.92 2.75 12.12 2.56 7.81 2.37 14.91 - - 
104  5,5-Dimethyl-2-propyl-1,3-cyclopentadiene 107 C10H16 46 - - - - - - 2.55 2.79 
105 1-Ethyl-3-methylbenzene 105 C9H12 46.13 - - - - - - 4.16 1.90 
106 1-Ethyl-4-methylbenzene 105 C9H12 46.28 - - 0.31 9.62 0.28 9.16 4.04 2.39 
107 4-Ethenyl-1,4-dimethylcyclohexene 68 C10H16 46.59 - - - - - - 4.02 0.42 
108 Phenol 94 C6H6O 47.06 1.83 2.12 1.47 2.21 1.15 1.35 - - 
109 1,3,5,5-Tetramethyl-1,3-cyclohexadiene 121 C10H16 48.73 - - 0.48 2.48 0.36 1.75 2.35 1.84 
110 1,2,3-Trimethylbenzene 105 C9H12 49.1 - - 0.46 1.57 0.41 1.17 4.39 0.63 
111 1,6-Octadiene, 2,6-dimethyl-, (Z)- 67 C10H18 49.53 - - - - - - 1.84 7.20 
112 3-methyl-1,2-cyclopentanedione 112 C6H8O2 50.42 3.14 0.26 2.92 4.62 2.81 1.33 - - 
113 2,3-Dimethyl-2-cyclopenten-1-one 67 C7H10O 51.5 0.65 1.63 0.57 2.73 0.47 1.66 - - 
114 1,2,4-Trimethylbenzene 105 C9H12 51.66 - - - - - - 5.70 2.74 
115 1-Methyl-3-(1-methylethyl)benzene 119 C10H14 51.89 0.25 1.24 0.19 1.49 0.62 1.26 - - 
116 p-Cymene 119 C10H14 52 - - - - - - 10.21 3.10 
117 1-Methyl-4-isopropylcyclohexene 95 C10H18 52.49 - - - - - - 1.67 3.92 
118 Limonene 68 C10H16 52.77 - - 3.95 1.35 4.01 0.63 19.89 0.65 
119 2-Methylphenol 108 C7H8O 53.44 1.10 2.97 0.89 1.24 0.61 2.53 - - 
120 2,4,4-Trimethyl-2-pentene 97 C8H16 53.86 - - - - - - 5.69 1.33 
121 Acetophenone 105 C8H8O 53.93 1.65 2.18 0.29 5.46 0.41 3.75 - - 
122 1-Methyl-3-propylbenzene 105 C10H14 54.24 - - - - - - 1.32 2.47 
123 2-Ethyl-1,4-dimethylbenzene 119 C10H14 54.8 - - - - - - 1.62 1.40 
124 4-Methylphenol 107 C7H8O 55.13 2.33 1.49 2.00 4.30 1.50 1.63 - - 
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125 Disulfide, bis(1,13,3-tetramethylbutyl) 57 C16H34S2 55.86 - - - - - - 1.10 1.29 
126 2-Methoxyphenol (guaiacol) 124 C7H8O2 56.12 2.48 0.91 1.99 1.75 1.64 0.56 - - 
127 2-Ethyl-1,3-dimethylbenzene 119 C10H14 56.6 - - - - - - 1.54 0.42 
128 1-Methyl-4-(1-methylethyl)benzene 117 C10H14 57.26 - - - - - - 2.70 0.49 
129 1-Methyl-4-(1-methylethylidene)-cyclohexene 93 C10H16 57.53 - - - - - - 0.99 2.27 
130 Maltol 126 C6H6O3 57.54 0.59 0.26 0.63 2.22 0.56 2.04 - - 
131 2,3-Dimethylphenol 107 C8H10O 57.79 0.24 2.54 0.17 5.63 0.81 1.49 - - 
132 3-Ethyl-2-hydroxy-2-cyclopenten-1-one 126 C7H10O2 58.47 0.21 2.40 0.19 6.90 0.19 6.02 - - 
133 1,2,3,4-Tetramethylbenzene 119 C10H14 60.08 - - - - - - 1.92 1.57 
134 2,4-Dimethylphenol 107 C8H10O 61.17 1.49 2.70 1.26 0.99 0.74 0.89 - - 
135 1,3-Dimethyl-5-(1-methylethyl)benzene 133 C11H16 61.25 - - - - - - 0.61 2.78 
136 2,3-Dihydro-4-methyl-1H-indene 117 C10H12 62.31 - - - - - - 1.07 2.02 
137 Benzoic acid 105 C7H6O2 62.33 2.27 0.72 0.80 0.62 1.32 1.87 - - 
138 2-Methoxy-5-methylphenol 123 C8H10O2 63.64 0.17 6.42 0.15 5.33 0.09 3.49 - - 
139 2-Ethyl-1,3,5-trimethylbenzene 131 C11H16 64.47 - - - - - - 0.67 1.44 
140 2-Methoxy-4-methylphenol 123 C8H10O2 64.64 4.46 2.48 3.41 0.32 2.62 0.75 - - 
141 1,2-Benzenediol 110 C6H6O2 64.78 6.62 0.70 6.45 3.86 6.47 0.97 - - 
142 2,3-Dihydro-1,6-dimethyl-1H-indene 116 C11H14 65.34 - - - - - - 0.18 2.08 
143 5-(Hydroxymethyl)-2-furancarboxaldehyde 126 C6H6O3 65.84 0.50 1.37 0.54 6.34 0.42 2.68 - - 
144 Benzothiazole 135 C7H5NS 66.99 - - - - - - 6.27 0.58 
145 3,4-Dimethoxytoluene 152 C9H12O2 67.51 0.20 0.54 0.15 4.08 0.09 5.08 - - 
146 2-Ethyl-5-methylphenol 121 C9H12O 67.98 0.70 2.00 0.61 1.45 0.33 1.85 - - 
147 4-(2-propenyl)phenol 134 C9H10O 68.93 0.04 9.71 0.03 9.97 0.03 3.04 - - 
148 3-Methyl-1,2-benzenediol 124 C7H8O2 69.4 0.53 0.31 0.49 0.97 0.41 3.13 - - 
149 1,3-Dimethyl-1H-indene 129 C11H12 70.33 - - - - - - 1.32 0.89 
150  1,2-Dihydro-4-methylnaphthalene 129 C11H12 70.74 - - - - - - 1.18 0.76 
151 4-Ethyl-2-methoxyphenol 137 C9H12O2 71.13 3.53 0.59 3.01 1.24 - - - - 
152 4-Methyl-1,2-benzenediol 124 C7H8O2 71.52 3.47 0.54 1.05 4.79 2.06 0.47 - - 
153 Benzocycloheptatriene 142 C11H10 73.1 - - - - - - 1.87 2.20 
154 2-methoxy-4-vinylphenol 150 C9H10O2 73.46 0.59 0.54 0.42 6.22 0.34 4.15 - - 
155 1,2,3,4-Tetrahydro-1-8-dimethylnaphthalene 145 C12H16 75.52 - - - - - - 0.88 2.30 
156 2,3-Dihydro-1,1,5-trimethyl-1H-Indene 145 C12H16 75.64 - - - - - - 0.79 2.28 
157 3-Cyclohexene-1-ylbenzene 104 C12H14 75.87 - - - - - - 1.38 1.47 
158 Eugenol 164 C10H12O2 76.62 1.10 2.23 0.88 1.13 0.63 1.28 - - 
                                                            ANEXO I: COPIA DE LOS TRABAJOS PUBLICADOS 
 
69 
159 2-Methoxy-4-propylphenol  137 C10H14O2 77.4 1.21 3.76 1.02 2.96 0.68 1.85 - - 
160 4-Ethyl-1,3-benzenediol 123 C8H10O2 77.98 0.92 3.32 1.04 5.75 0.78 6.11 - - 
161 4-Hydroxy-3-methoxybenzaldehyde (vanillin) 151 C8H8O3 78.37 1.29 2.38 1.40 1.23 1.25 3.24 - - 
162 Biphenyl 154 C12H10 78.57 0.95 2.03 0.43 1.87 0.51 3.49 - - 
163 1,2,3-Trimethylindene 143 C12H14 78.89 - - - - - - 2.52 1.03 
164 1,1,3-Trimethyl-1H-indene 143 C12H14 79.27 - - - - - - 1.17 2.44 
165 2,5-Dimethylbenzo(b)thiophene 162 C10H10S 79.59 - - - - - - 0.56 1.39 
166 2-Methoxy-4-(1-propenyl)phenol 164 C10H12O2 79.92 3.76 2.72 3.37 2.91 2.58 2.69 - - 
167  1,7-Dimethylnaphtalene 156 C12H12 81.74 - - - - - - 0.81 1.54 
168 2,6-Dimethylnaphthalene 156 C12H12 81.98 - - - - - - 2.26 1.24 
169 2,4-Dimethylquinoline 157 C11H11N 82.64 - - - - - - 5.97 1.27 
170 Levoglucosan 60 C6H10O5 84.09 25.58 0.92 24.57 2.59 22.96 1.71 - - 
171 
1-(4-Hydroxy-3-methoxyphenyl)ethanone 
(acetovanillone) 151 C9H10O3 84.22 1.78 1.94 1.55 1.43 1.41 0.86 - - 
172 1-(1,5-dimethyl-4-hexenyl)-4-methylbenzene 132 C15H22 84.95 - - - - - - 0.54 4.27 
173 1-(4-Hydroxy-3-methoxyphenyl)-2-propanone 137 C10H12O3 86.45 2.74 0.47 2.36 1.14 2.22 1.84 - - 
174 2,3,6-Trimethylnaphthalene 170 C13H14 88.02 - - - - - - 2.77 3.04 
175 1-Phenyl-3,4-divinyl-, (1R,3trans,4trans)cyclohexane 104 C16H20 91.53 - - - - - - 0.60 1.42 
176 1,1'-(1,3-Propanediyl)bis-benzene  92 C15H16 92.12 - - - - - - 1.08 2.96 
177 Heptadecane 57 C17H36 93.79 - - - - - - 1.23 3.66 
178 1,2,3,4-Tetramethylnaphthalene 169 C14H16 94.53 - - - - - - 0.88 2.72 
179  1-Methyl-7-(1-methylethyl)phenanthrene 219 C18H18 114.91 - - - - - - 1.07 4.00 
180 N-(1,3-Dimethylbutyl)-N'-phenyl-1,4-Benzenediamine 211 C18H24N2 121.47 - - - - - - 5.32 3.92 
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S.1 Auger reactor facility 
Biomass and mixtures of low cost materials with sand were fed to the reactor using two 
separated hoppers connected with two variable speed screw feeders, respectively. The 
energy necessary for pyrolysis reactions was provided by three electrical cylindrical 
ovens disposed around the reactor. Temperature profiles along the reactor were 
followed by means of three thermocouples. During experiments, the mixture of solids 
and volatile products were separated at the end of the reactor. The solids fell inside a 
vessel and were recovered at the end of each test. The volatile products were conducted 
to a condensation system and were cooled down and separated in condensable and non-
condensable fractions. During the experiment, once the steady state was reached, the 
non-condensable fraction was sampled at ambient temperature using Tedlar bags. The 
non-condensable gas stream was directed to a burner before leaving the experimental 
system to the atmosphere. After the experiment, liquid products were sealed in bottles 
and kept refrigerated before characterization. 
Thus, flows of 2 kg/h of biomass and 6 kg/h of sand + catalyst were introduced to the 
auger reactor. The mixture proportions of sand and catalyst varied depending on the test 
performed, always keeping constant the ratio of catalyst + sand to biomass in 3:1 
(weight ratio). N2 was used as carrier gas, with a flow of 5 LN/min. Operational 
temperatures were varied from 400 to 500 ºC. Residence time for solids inside the auger 
reactor was of 7 min. The duration of the experiments was approximately of 2 h. The 
steady state was reached after 45 min. 
 
S.2 Product characterization 
S.2.1 Gas characterization. Composition of non-condensable gases was determined by 
GC/TCD (HP 5890-Series II) using a Molsieve 5 Å and Hayesep Q columns. The 
analysed compounds were H2, N2, CH4, CO, CO2, C2H6, C2H4 and C3H8. 
S.2.2 Char characterization. Ultimate analysis was determined by Thermo flash 1112, 
UNE EN 5104, while oxygen content was determined by difference. Moisture, ash and 
volatile matter percentages were also quantified by means of the ISO-589-1981, ISO-
1171-1976 and ISO-5623-1974, respectively. Besides, lower heating value (LHV) 
analysis was performed to the obtained char by means of a calorimeter IKA C-2000, 
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standard procedure: UNE 164001 EX. 
 S.2.3 Liquid characterization.  
S.2.3.1 Physicochemical properties. Several properties were determined off-line for the 
organic phase according to standard methods: water percentage was measured by Karl 
Fischer titration in a Crison Titromatic KF following the ASTM E203-96. In order to 
known the acidity of the samples, pH was measured at room temperature by means of a 
pH meter Mettler Toledo T50 with an electrode Inlab Micro, and total acid number 
(TAN) was determined by potentiometric titration using also the Mettler Toledo T50 
equipment with an electrode DGi118-solvant and following the ASTM D664. In 
addition, density was measured using a syringe of 1 mL by weighting 0.1 mL of sample 
and viscosity was measured at 40 ºC in a rotational viscometer model Brookfield DV-E 
according to the ASTM D445 Standard Test Method. Ultimate analysis were performed 
by Thermo flash 1112, UNE EN 5104 (oxygen was determined by difference). Finally, 
the LHV was measured by means of a calorimeter IKA C-2000 following the standard 
procedure: UNE 164001 EX 
S.2.3.2 Liquid composition analysis by GC/MS. To identify the organic fraction 
components, this phase was analysed by GC/MS using a Varian CP-3800 gas 
chromatograph connected to a Saturn 2200 Ion Trap Mass Spectrometer. A capillary 
column (60 m × 0.25 mm i.d., film thickness 0.25 μm), CP−Sil 8 CB, low bleed, coated 
with 5% phenyl, 95% dimethylpolysiloxane was used. An initial oven temperature of 40 
ºC (maintained for 4 min) and a ramp rate of 4 ºC/min were employed to reach a final 
column temperature of 300 ºC, which was kept for 16 min. The carrier gas was He (BIP 
quality) at a constant column flow of 1 mL/min. The injector, detector and transfer line 
temperatures were 300 ºC, 220 ºC and 300 ºC, respectively. Samples volumes of 1 µL 
(1:25, wt.%, in a mixture of 1:1 CH2Cl2:C2H6O) were injected applying 1:5 split mode, 
with a solvent delay of 7.5 min. The MS was operated in electron ionization mode 
within 35−550 m/z range. The interpretation of the obtained mass spectra was 
performed using the automatic library search NIST 2011. 
S.2.3.3 Aging tests 
The storage stability of the organic fraction of the produced liquid was studied 
following an accelerated aging test under the following conditions: 24 h at 80 ºC, which 
correlates to the viscosity variations after being stored for one year at room temperature. 
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Table 1SI. Chemical compounds found in organic phase of liquid products. 
tR (min) Qion (m/z) Name Formula CAS-Number MW Chemical class 
7.82 43 Acetic acid C2H4O2 64-19-7 60 Acids 
7.93 56 Pentane,2-3-dimethyl- C7H16 565-59-3 100 Others 
7.99 43 2-Pentanone,3-methyl- C6H12O 565-61-7 100 Ketones 
7.99 43 2-Butanone C4H8O 78-93-3 73 Ketones 
8.99 80 1,3-cyclohexadiene  C6H8 592-57-4 80 Cyclocompounds 
9.11 80 1,4-cyclohexadiene C6H8 592-57-4 80 Cyclocompounds 
9.38 70 2-Butenal, (E)- C4H6O 123-73-9 70 Aldehydes 
9.67 75 1-Hydroxy-2-propanone C3H6O2 546-88-3 43 Ketones 
9.94 84 3-Penten-2-one C5H8O 625-33-2 84 Ketones 
11.17 86 4-Penten-2-ol C5H10O 625-31-0 86 Others 
11.74 118 Ethane ,1,2-diethoxy C6H14O2 105-57-7 118 Others 
13.00 94 1,3,5- Heptatriene, (E,E)- C7H10 17679-93-5 94 Others 
13.47 92 Toluene C7H8 108-82-3 92 Aromatics 
13.78 114 5-Hexenoic acid C6H10O2 1577-22-6 114 Acids 
14.10 114 Pentanal, 2,4-dimethyl- C7H14O 27944-79-2 114 Aldehydes 
14.53 84 Cyclopentanone C5H8O 120-92-3 84 Cyclocompounds 
15.54 96 3-Furaldehyde C5H4O2 498-60-2 96 Aldehydes 
16.29 96 Furfural C5H4O2 98-01-1 96 Aldehydes 
16.74 98 Cyclopentanone, 2-methyl- C6H10O 1120-72-5 98 Cyclocompounds 
17.11 98 2-Furanmethanol C5H6O2 98-00-0 98 Cyclocompounds 
17.33 114 3-methyl-2-hexanone C7H14O 2550-21-2 114 Ketones 
17.66 102 Acetic anhydride C4H6O3 108-24-7 102 Ketones 
17.98 106 p-xylene C8H10 106-42-3 106 Aromatics 
19.01 104 1,3,5,7-cyclooctatetraene C8H8 629-20-9 104 Cyclocompounds 
19.54 96 2-methyl-2-cyclopenten-1-one C6H8O 1120-73-6 96 Cyclocompounds 
19.75 110 Ethanone, 1-(2-furanyl)- C6H6O2 1192-62-7 110 Ketones 
20.02 136 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- C10H16 75-19-4 136 Cyclocompounds 
21.94 111 4-cyclohepten-1-amine C7H13N 53783-90-7 111 Cyclocompounds 
22.05 110 2-Furancarboxaldehyde , 5-methyl- C6H6O2 620-02-0 110 Aldehydes 
22.21 96 2-cyclopenten-1-one, 3-methyl- C6H8O 2758-18-1 96 Cyclocompounds 
22.62 94 Phenol C6H6O 108-95-2 94 Phenols 
23.02 136 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- C10H16 4724-89-4 136 Cyclocompounds 
23.41 110 4,4-dimethyl-2-cyclopenten-1-one C7H10O 22748-16-9 110 Cyclocompounds 
23.63 110 Cyclopentene,1-(1,methylethyl)- C8H14 1462-07-3 110 Cyclocompounds 
24.50 136 Cyclohexene, 1-methyl-4-(1-methylethylindene)  99805-90-0 136 Cyclocompounds 
24.58 134 o-cymene C10H14 527-84-4 134 Aromatics 
24.77 134 2-cyclopenten-1-one, 2-hydroxy-3-methyl- C10H14 80-71-7 134 Cyclocompounds 
25.02 136 D-LIMONENE C10H16 5989-27-5 136 Cyclocompounds 
25.29 110 2-cyclopenten-1-one, 2,3-dimethyl- C7H10O 1121-05-7 110 Cyclocompounds 
25.58 98 4-methyl-5-H-furan-2-one C5H6O2 6124-79-4 98 Ketones 
25.84 108 Phenol, 2-methyl- C7H8O 95-48-7 108 Phenols 
26.27 124 2-cyclopenten-1-one,3,4,4-trimethyl C8H12O 30434-65-2 124 Cyclocompounds 
26.70 108 p-CRESOL C7H8O 106-44-5 108 Phenols 
27.43 124 Phenol, 2-methoxy- or guaiacol C7H8O2 90-05-1 124 Phenols 
27.89 124 Ethanone, 1-(1-cyclohexen-1-yl)- C8H12O 932-66-1 124 Ketones 
28.44 126 Maltol C6H6O3 118-71-8 126 Ketones 
28.53 126 2-cyclopenten-1-one, 3-ethyl,2-hydroxy- C7H10O2 21835-01-8 126 Ketones 
29.69 107 Phenol, 2,4-dimethyl- C8H10O 105-67-9 122 Phenols 
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Table 1SI. Chemical compounds found in organic phase of liquid products (Continue). 
tR (min) Qion (m/z) Name Formula CAS-Number MW Chemical class 
30.36 107 Phenol, 2-ethyl- C8H10O 90-00-6 122 Phenols 
30.48 107 Phenol, 2,5-dimethyl- C8H10O 95-87-4 122 Phenols 
31.01 107 4-methoxy,3-methylphenol C8H10O2 14786-82-4 138 Phenols 
31.33 110 CATECHOL C6H6O2 120-80-9 110 Phenols 
31.48 123 CREOSOL C8H10O2 93-51-6 138 Phenols 
31.80 59 alpha-terpineol C10H18O 98-55-5 154 Cyclocompounds 
32.07 121 Phenol,2,4,6-trimethyl- C9H12O 527-60-6 136 Phenols 
32.71 97 5-hydroxymethylfurfural C6H6O3 67-47-0 126 Aldehydes 
33.09 121 Phenol, 2-ethyl, 5-methyl- C9H12O 1687-61-2 136 Phenols 
33.84 107 Benzenemethanol, 4-hydroxy- C7H8O2 623-05-2 124 Phenols 
34.6 137 Phenol, 4-ethyl,2-methoxy- C9H12O2 2785-89-9 152 Phenols 
34.84 124 1,2-Benzenediol, 4- methyl- C7H8O2 452-86-8 124 Phenols 
35.23 104 1H-Indene-1-one,2,3-dihydro- C9H8O 83-33-0 132 Cyclocompounds 
35.97 135 2-Methoxy-4-vinylphenol C9H10O2 7786-61-0 150 Phenols 
36.86 134 Phenol, 4-(2-propenyl)- C9H10O 501-92-8 134 Phenols 
37.18 138 1,4-Benzenediol, 2,6-dimethyl- C8H10O2 654-42-2 138 Phenols 
37.35 164 EUGENOL C10H12O2 97-53-0 164 Phenols 
37.68 137 Phenol, 2-methoxy-4-propyl- C10H14O2 2785-87-7 166 Phenols 
37.11 123 1,3-Benzenediol, 4-ethyl- C8H10O2 2896-60-0 138 Phenols 
39.01 151 VANILLIN C8H8O3 121-33-5 152 Phenols 
39.14 164 Phenol, 2-methoxy-4-(1-propenyl)- C10H12O2 97-54-1 164 Phenols 
40.60 164 trans-Isoeugenol C10H12O2 5932-68-3 164 Phenols 
41.77 151 APOCYNIN C9H10O3 498-02-2 166 Phenols 
42.01 60 LEVOGLUCOSAN C6H10O5 498-07-7 162 Cyclocompounds 
42.68 151 Benzoic acid, 4-hydroxy-3-methoxy-,methyl ester C9H10O4 3943-74-6 182 Esteres 
43.00 137 2-Propanone, 1-(4-hydroxy-3-methoxyphenyl)- C10H12O3 2503-46-0 180 Ketones 
44.45 137 4-((1-E)-3-Hydroxy-1-propenyl)-2-methoxyphenol C10H12O3  180 Phenols 
44.70 151 alpha-Amino-3´hydroxy-4´-methoxyacetophenone C9H11NO3 90765-44-9 181 Ketones 
45.02 169 Naphtalene,1-methyl-7-(1-methylethyl)- C14H16 490-65-3 184 Aromatics 
45.94 91 alpha-Ylangene C15H24  204 Cyclocompounds 
46.61 137 Homovanillic acid C9H10O4 306-08-1 182 Acids 








1,4a-dimethyl-7-(1-methylethyl)-, [1R-(1α,4aβ,10aα)]- C20H28O 24305-50-5 284 Aldehydes 
57.70 206 Phenanthrene ,2,5-dimethyl- C16H14 3674-66-6 206 Aromatics 
57.99 254 Bicyclo[3,1,0]hexan-2-one,6,6-dicyano-5-(1-cycloocten-1-yl)- C16H18N2O  254 Ketones 
58.55 223 10,18-Bisnorabieta-5,7,9(10),11,13-pentaene C18H22 6566-19-4 238 Aromatics 
59.29 223 4,4´-Diisopropylbiphenyl C18H22 18970-30-4 238 Aromatics 
60.03 205 9-Ethyl-10-methylanthracene C17H16 19713-49-6 220 Aromatics 
60.57 221 1-[4-(2-p-Tolylvinyl)phenyl]ethanone C17H16O  236 Ketones 
60.74 254 1,7,7-Trimethyl-3-phenethylidenebicyclo[2.2.1]heptan-2-one  C18H22O  254 Ketones 
61.35 219+220 Retene C18H18 483-65-8 234 Aromatics 
63.01 226 1,1´-Biphenyl,2,2´-dimethyl-6,6´-dinitro- C14H12N2O4 55153-02-1 272 Aromatics 
63.45 137 Homovanilyl alcohol C9H12O3 2380-78-1 168 Phenols 
63.58 239 Methyl dehydroabietate C21H30O2 1235-74-1 314 Esteres 
64.68 316 Methyl abietate C21H32O2 127-25-3 316 Esteres 
66.79 149 Diisooctyl phthalate C24H38O4 131-20-4 390 Esteres 
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Table 2SI. Temperature, mass flow and composition of the main streams in Fig.1 when using CaO as heat carrier 
Stream no. kg/s T (ºC) Mass fraction (%) 
   OM LO LA O2 N2 H2O CH4 CO CO2 H2 C2+ 
1 1.39 25 70.0 - - - - 30.0 - - - - - 
2 0.97 116 99.4* - - - - - - - - - - 
4 0.49 35 - 37.0 63.0 - - - - - - - - 
5 0.13 35 - - - - 0.7 - 8.5 56.0 24.5 0.8 9.5 
7 0.82 1869 - - - 3.3 65.0 6.3 - - 25.4 - - 
8 8.4 250 - - - 21.3 75.6 0.6 - - 2.5 - - 
10 4.1 123 - - - 20.3 72.0 5.3 - - 2.4 - - 
13 5.1 790 - - - 6.3 66.9 6.7 - - 20.1 - - 
*Dry biomass has negligible ash and SiO2 contents of 0.56 % and 0.06 %, respectively 
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An integrated process for the production of lignocellulosic biomass pyrolysis oils 
using limestone as a heat carrier with catalytic properties 
A. Veses, M. Aznar, M.S. Callén, R. Murillo, T. García* 




M.1 Liquid chemical composition analysis by GC/MS. 
The chemical composition of the organic liquid phase was determined by GC/MS using 
a Varian CP-3800 gas chromatograph connected to a Saturn 2200 Ion Trap Mass 
Spectrometer. A capillary column, CP-Sil 8 CB, low bleed: 5% phenyl, 95% 
dimethylpolysiloxane, (60 m x 0.25 mm i.d., film thickness 0.25 µm) was used. An 
initial oven temperature of 40 °C was maintained for 4 min. Then, a ramp rate of 4 
°C/min was implemented to reach a final column temperature of 300 °C. This 
temperature was maintained for 16 min. The carrier gas was He (BIP quality) at a 
constant column flow of 1 mL/min. The injector, detector and transfer line temperatures 
were 300 °C, 220 °C and 300 °C, respectively. Sample volumes of 1 µL (1:25, wt.%, in 
a mixture of 1:1 CH2Cl2:C2H6O) were injected applying 1:5 split mode, with a solvent 
delay of 7.5 min. The MS was operated in electron ionisation mode within 35–550m/z 
range. Each peak attributed to determined compounds, was integrated according to the 
corresponding m/z obtained for each compound (Table S7). The interpretation of the 
mass spectra given by the GC/MS analyses was based on the automatic library search 
NIST 2011. 
M.2 PAH analysis 
The following PAH (naphthalene (Np), acenaphtylene (Acy), acenapthene (Ace), 
phenanthrene (Phe), anthracene (An), 2+2/4-methylphenanthrene (2+2/4MePhe), 9-
methylphenanthrene (9MePhe), 1-methylphenanthrene (1MePhe), 2,5-/2,7-/4,5-
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dimethylphenanthrene (DiMePhe), fluoranthene (Flt), pyrene (Py), benzaanthracene 
(BaA), chrysene (Chry), benzobfluoranthene (BbF), benzokfluoranthene (BkF), 
benzojfluoranthene (BjF), benzoepyrene (BeP), benzoapyrene (BaP), indeno1,2,3-
cdpyrene (IcdP), dibenza,hanthracene (DahA), benzoghiperylene (BghiP) and 
coronene (Cor) were quantified using gas chromatography mass spectrometry mass 
spectrometry (GC-MS-MS). 
Briefly, the filter and the resins were extracted individually by Soxhlet with 
dichloromethane (DCM) after the addition of a deuterated standard solution (Ace-
d10+An-d10+BaA-d12+BaP-d12+BghiP-d12) for 24 hours. Samples were concentrated by 
a rotary evaporator and afterwards by a nitrogen stream flow until 1 ml. Concentrated 
samples were cleaned through a silica gel column (1 g, pre-cleaned by Soxhlet with 
DCM and heated for at least 1 hour at 150°C) with Na2SO4 anhydrous at the top. The 
column was eluted/conditioned with 10 mL DCM before addition of the sample. The 
concentrated raw extract was loaded on top of the column and the sample was eluted 
with 15 mL of DCM. After elution, sample was further concentrated in a pure N2 
stream. The solvent was exchanged to n-hexane and p-terphenyl native was added as 
recovery standard keeping a final volume of 1 ml.  
Each PAH compound was quantified by GC-MS-MS operating at electron impact 
energy of 70 eV and using multiple reaction monitoring (MRM) and MS/MS modes for 
the ion preparation according to Table S3. A Varian Select PAH capillary column (30 m 
x 0.25 mm internal diameter x 0.25  m film thickness) was used to quantify PAH and 1 
 L of sample was injected in splitless mode. The GC conditions were: 1.5 ml/min 
Helium flow; temperature-time programme: 70°C, 1 min, increasing 10ºC/min till 
325°C and isotherm for 13.5 minutes. The injector temperature was set to 280°C, the 
transfer line to 300°C and the ion trap to 200°C. The identification and PAH 
quantification were done according to retention times with standard solutions and the 
internal standard method relative to the closest eluting PAH surrogate.  
The PAH quantification was performed by the internal standard method. PAH 
calibration curves were prepared (5/50-900 ng/ml) and the relative response factors 
(RRF) of the individual PAH were used to calculate the mass for each compound. For 
each individual PAH coefficients of determination were R2>0.99. 
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Concentration of PAH in the combustion samples below the detection limit were 
considered as non-detected (N.D.) and those with concentrations between the detection 
limit and quantification limit were considered as below the quantification limit (<L.Q.) 
and they were not  quantified.  
Quality control 
Blank filters and resins after the addition of a deuterated PAH sample were individually 
extracted and the same protocol than the combustion samples was performed. The 
average blank concentration was subtracted from each sample to correct for the whole 
extraction and analysis procedures. The method detection limits were calculated by 
analyzing blank filters for particulate PAH and XAD-2 resins for gas-phase PAH after 
applying the same protocol than combustion samples. Limits of detection were 
calculated as three times the standard deviation of the blank filters and resins, 
respectively. The instrument detection limits were also determined by analyzing several 
replicates of a low concentration PAH standard (5 ng/ml) 
Respective values of relative standard deviations (RSD) for the relative response factors 
of the calibration curves were always lower than 30% fulfilling the criterion suggested 
by EPA (EPA/625/R-96/010b Compendium of methods for the determination of toxic 
organic compounds in ambient air Second Edition Compendium Method TO-13A 
Determination of Polycyclic Aromatic Hydrocarbons (PAHs) in ambient air using gas 
chromatography/mass spectrometry (GC/MS) Center for Environmental Research 
Information Office of Research and Development U.S. Environmental Protection 




















Naphthalene Np 128 102 MS/MS 
Acenaphthylene Acy 152 150 MRM 
Acenapthene-d10 Ace-d10 162 160 MRM 
Acenaphtene Ace 153 151 MRM 
Fluorene Fl 165 163 MS/MS 
Phenanthrene Phe 178 152 MRM 
Anthracene-d10 An-d10 188 160 MRM 
Anthracene An 178 152 MRM 
2+2/4-Methylphenanthrene 2+2/4MePhe 191 189 MRM 
9-Methylphenanthrene 9MePhe 191 189 MRM 
1-Methylphenanthrene 1MePhe 191 189 MRM 
2,5/2,7/4,5-
Dimethylphenanthrene 
DiMePhe 206 191 MS/MS 
Fluoranthene Flt 202 200 MRM 
Pyrene Py 202 200 MRM 
p-terphenyl p-TP 230 215 MRM 
Benzo(a)anthracene-d12 BaA-d12 240 236 MRM 
Benzo(a)anthracene BaA 228 226 MRM 
Chrysene Chry 228 226 MRM 
Benzo(b)fluoranthene BbF 252 250 MS/MS 
Benzo(k)fluoranthene BkF 252 250 MS/MS 
Benzo(j)fluoranthene BjF 252 250 MS/MS 
Benzo(e)pyrene BeP 252 250 MRM 
Benzo(a)pyrene-d12 BaP-d12 264 260 MRM 
Benzo(a)pyrene BaP 252 250 MRM 
Indenopyrene IcdP 276 274 MRM 
Dibenzo(a,h)anthracene DahA 278 276 MRM 
Benzo(ghi)perylene-d12 BghiP-d12 288 284 MRM 
Benzo(ghi)perylene BghiP 276 274 MRM 
Coronene Cor 300 298 MS/MS 
 
  




Table S2. Concentration of PAH (µg/Nm3) in the filter quantified by GC-MS-MS 
PAH compound in filter 
(µg/m3) 
Sand CaO + Sand 
700°C 750°C 800°C 700°C 750°C 800°C 
Naphthalene 14.07 36.23 2.10 11.31 60.07 8.23 
Acenaphthylene 0.30 1.79 <L.Q. 0.07 2.44 0.59 
Acenaphtene N.D 0.00 N.D N.D 0.03 N.D 
Fluorene N.D N.D N.D 0.00 N.D N.D 
Phenanthrene <L.Q. 56.59 N.D <L.Q. 5.29 1.43 
Anthracene N.D 0.20 <L.Q. <L.Q. 0.21 <L.Q. 
2+2/4 MePhe 0.00 N.D N.D N.D <L.Q. 0.00 
9 MePhe 0.00 0.00 N.D N.D <L.Q. N.D 
1 MePhe 0.00 N.D N.D N.D <L.Q. N.D 
DiMePhe 0.00 0.00 N.D 0.00 0.00 0.00 
Fluoranthene N.D 0.38 N.D N.D 0.71 <L.Q. 
Pyrene N.D <L.Q. N.D N.D 0.31 N.D 
Benzo(a)anthracene 0.00 <L.Q. 0.92 0.00 0.31 0.00 
Chrysene <L.Q. 0.00 0.85 N.D 0.33 <L.Q. 
Benzo(b)fluoranthene 0.00 <L.Q. 2.03 N.D 0.28 <L.Q. 
Benzo(k)fluoranthene 0.00 0.07 1.96 0.05 0.30 0.09 
Benzo(j)fluoranthene 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Benzo(e)pyrene 0.29 <L.Q. 2.38 <L.Q. 0.28 <L.Q. 
Benzo(a)pyrene 0.28 0.10 2.02 0.12 0.40 0.00 
Indenopyrene 0.00 0.06 2.06 0.07 0.32 0.09 
Dibenzo(a.h)anthracene 0.00 0.07 2.11 0.07 0.32 0.07 
Benzo(ghi)perylene 0.00 0.07 2.22 0.08 0.36 0.11 
Coronene 0.00 0.06 2.18 0.06 0.32 0.06 
TOTAL 14.93 95.62 20.85 11.83 72.27 10.66 
<L.Q : Under limit of quantification ; N.D: No detected 
  




Table S3. Concentration of PAH (µg/Nm3) in the first XAD-2 resin quantified by GC-MS-MS 
PAH compound first 
XAD-2 resin (µg/m3) 
Sand CaO + Sand 
700°C 750°C 800°C 700°C 750°C 800°C 
Naphthalene 2.33 76.95 N.D. <L.Q. 4.13 N.D. 
Acenaphthylene 0.14 4.79 N.D. <L.Q. 0.27 N.D. 
Acenaphtene N.D. <L.Q. N.D. N.D. <L.Q. N.D. 
Fluorene N.D. 0.15 N.D. N.D. N.D. <L.Q. 
Phenanthrene <L.Q. 8.59 N.D. <L.Q. 0.46 N.D. 
Anthracene N.D. 0.52 N.D. N.D. N.D. N.D. 
2+2/4 MePhe N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. 
9 MePhe N.D. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
1 MePhe N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. 
DiMePhe N.D. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
Fluoranthene N.D. 1.06 N.D. N.D. <L.Q. N.D. 
Pyrene N.D. 0.55 N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(a)anthracene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Chrysene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(b)fluoranthene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(k)fluoranthene N.D. N.D. 0.03 N.D. N.D. <L.Q. 
Benzo(j)fluoranthene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 0.00 
Benzo(e)pyrene N.D. N.D N.D. N.D. N.D. 0.00 
Benzo(a)pyrene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 0.00 
Indenopyrene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 0.00 
Dibenzo(a.h)anthracene N.D. N.D. 0.05 N.D. N.D. 0.00 
Benzo(ghi)perylene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 0.00 
Coronene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
TOTAL 2.47 92.61 0.09 0.00 4.86 0.00 
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Table S4. Concentration of PAH (µg/Nm3) in the second XAD-2 resin quantified by GC-MS-
MS 
PAH compound Second 
XAD-2 resin(µg/m3) 
Sand CaO + Sand 
700°C 750°C 800°C 700°C 750°C 800°C 
Naphthalene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Acenaphthylene N.D. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
Acenaphtene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Fluorene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Phenanthrene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Anthracene <L.Q. N.D. N.D. N.D. <L.Q. N.D. 
2+2/4 MePhe <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
9 MePhe <L.Q. <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. 
1 MePhe N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
DiMePhe N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Fluoranthene <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Pyrene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(a)anthracene 0.19 N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Chrysene <L.Q. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(b)fluoranthene <L.Q. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(k)fluoranthene <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(j)fluoranthene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. <L.Q. 
Benzo(e)pyrene 0.19 <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(a)pyrene 0.23 0.12 0.12 N.D. N.D. N.D. 
Indenopyrene N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Dibenzo(a.h)anthracene N.D. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
Benzo(ghi)perylene <L.Q. N.D. N.D. N.D. N.D. N.D. 
Coronene N.D. N.D. <L.Q. N.D. N.D. N.D. 
TOTAL 0.61 0.12 0.12 0.00 0.00 0.00 














Table S5. Individual compounds quantified by GC/MS for the upgraded bio-oil 
t(min) Compound Name 
Cycle 
1 2 3 
7.72 Acetic acid 2.58 5.25 5.62 
7.86 5,9-Dodecadien-2-one, 6,10-dimethyl-, (E,E))- 2.29 1.40 1.26 
8.85 1,3-cyclohexadiene  0.17 0.25 0.34 
8.96 1,4-cyclohexadiene 0.22 0.32 0.34 
9.27 2-Butenal, (E)- 0.04 0.23 0.29 
9.49 2-Hydroxyacetaldehyde 1.06 5.24 4.59 
9.79 3-Penten-2-one 0.19 0.25 0.36 
11.01 4-Penten-2-ol 0.13 0.23 0.17 
11.57 Ethane ,1,2-diethoxy 1.18 0.05 0.04 
12.81 1,3,5- Heptatriene, (E,E)- 0.13 0.12 0.11 
13.28 Toluene 0.80 0.90 1.16 
13.65 5-Hexenoic acid 0.19 0.55 0.55 
13.89 Pentanal, 2,4-dimethyl- 0.26 0.36 0.38 
14.31 Cyclopentanone 0.88 0.69 0.50 
15.38 3-Furaldehyde 0.21 0.35 0.35 
16.10 Furfural 2.23 3.80 3.65 
16.53 Cyclopentanone, 2-methyl- 0.46 0.28 0.17 
16.93 2 Furanmethanol 0.30 0.64 0.58 
17.16 3-methyl-2-hexanone 0.21 0.60 0.62 
17.46 Acetic anhydride 0.83 1.63 1.59 
17.78 p-xylene 0.99 0.92 1.12 
18.84 1,3,5,7-cyclooctatetraene 0.15 0.22 0.27 
19.34 2-methyl-2-cyclopenten-1-one 2.26 1.88 1.51 
19.58 Ethanone, 1-(2-furanyl)- 0.47 0.71 0.71 
19.80 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- 0.22 0.04 0.03 
21.74 4-cyclohepten-1-amine 0.30 0.29 0.30 
21.87 2-Furancarboxaldehyde , 5-methyl- 0.55 0.85 0.90 
22.01 2-cyclopenten-1-one, 3-methyl- 0.69 0.70 0.63 
22.47 Phenol 1.36 1.55 1.52 
22.77 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- 0.60 0.12 0.08 
23.23 4,4-dimethyl-2-cyclopenten-1-one 0.59 0.40 0.29 
23.43 Cyclopentene,1-(1,methylethyl)- 0.49 0.42 0.33 
24.27 Cyclohexene, 1-methyl-4-(1-methylethylindene) 0.12 0.05 0.05 
24.38 o-cymene 0.76 0.37 0.35 
24.56 2-cyclopenten-1-one, 2-hydroxy-3-methyl- 0.91 1.16 1.30 
24.79 D-Limonene 0.65 0.21 0.17 
25.09 2-cyclopenten-1-one, 2,3-dimethyl- 0.91 0.63 0.51 
25.45 4-methyl-5-H-furan-2-one 0.22 0.48 0.54 
25.67 Phenol, 2-methyl- 1.48 1.50 1.44 
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26.045 2-cyclopenten-1-one,3,4,4-trimethyl 0.76 0.48 0.35 
26.54 p-Cresol 2.24 2.35 2.28 
27.23 Phenol, 2-methoxy- or guaiacol 4.07 2.14 1.85 
27.68 Ethanone, 1-(1-cyclohexen-1-yl)- 0.14 0.20 0.20 
28.26 Maltol 0.00 0.22 0.33 
28.37 2-cyclopenten-1-one, 3-ethyl,2-hydroxy- 0.29 0.27 0.31 
29.52 Phenol, 2,4-dimethyl- 2.23 2.80 2.94 
29.59 Phenol, 2,3-dimethyl- 1.01 0.66 0.55 
30.19 Phenol, 2-ethyl- 1.13 1.29 1.24 
30.32 Phenol, 2,5-dimethyl- 0.56 0.58 0.53 
30.81 4-methoxy,3-methylphenol 0.28 0.15 0.13 
31.18 Catechol 1.13 4.66 5.85 
31.28 Creosol 5.37 2.34 2.06 
31.57 alpha-terpineol 0.08 0.05 0.05 
31.87 Phenol,2,4,6-trimethyl- 0.49 0.45 0.44 
32.55 5-hydroxymethylfurfural 0.00 1.18 1.28 
32.88 Phenol, 2-ethyl, 5-methyl- 1.74 1.88 2.16 
33.65 Benzenemethanol, 4-hydroxy- 0.48 0.62 0.61 
34.40 Phenol, 4-ethyl,2-methoxy- 4.29 1.86 1.68 
34.69 1,2-Benzenediol, 4- methyl- 1.88 4.94 5.98 
35.02 1H-Indene-1-one,2,3-dihydro- 0.23 0.23 0.22 
35.76 2-Methoxy-4-vinylphenol 4.02 1.92 1.63 
36.71 Phenol, 4-(2-propenyl)- 0.14 0.24 0.25 
36.99 1,4-Benzenediol, 2,6-dimethyl- 0.48 0.89 0.97 
37.15 Eugenol 1.15 0.47 0.41 
37.49 Phenol, 2-methoxy-4-propyl- 1.67 0.73 0.67 
37.94 1,3-Benzenediol, 4-ethyl- 2.63 6.24 7.69 
38.82 Vanillin 1.01 0.90 0.97 
38.90 Phenol, 2-methoxy-4-(1-propenyl)- 1.10 0.50 0.45 
40.37 trans-Isoeugenol 4.87 2.00 1.68 
41.59 Apocynin 1.28 0.97 1.08 
41.85 Levoglucosan  0.73 1.41 1.44 
42.46 Benzoic acid, 4-hydroxy-3-methoxy-,methyl ester 0.17 0.23 0.24 
42.79 2-Propanone, 1-(4-hydroxy-3-methoxyphenyl)- 1.87 1.13 1.10 
44.24 4-((1-E)-3-Hydroxy-1-propenyl)-2-methoxyphenol 0.43 0.31 0.31 
44.53 alpha-Amino-3´hydroxy-4´-methoxyacetophenone 0.69 0.46 0.48 
44.78 Naphtalene,1-methyl-7-(1-methylethyl)- 0.69 0.49 0.38 
45.75 alpha-Ylangene 0.00 0.12 0.12 
46.38 Homovanillic acid 1.33 0.58 0.50 
48.97 2- Propenal, 3-(4-hydroxy-3 methoxyphenyl)- 0.77 0.45 0.45 
54.38 Phenanthrene,7-ethenyl-1,2,3,4,4a,4b,5,6,7,8,10,10a-
dodecahydro-4a,7-dimethyl- 
0.12 0.00 0.05 
55.48 1-Phenanthrenecarboxaldehyde, 1,2,3,4,4a,9,10,10a-octahydro-
1,4a-dimethyl-7-(1-methylethyl)-, [1R-(1α,4aβ,10aα)]- 
0.24 0.20 0.19 
57.48 Phenanthrene ,2,5-dimethyl- 0.82 0.81 0.67 
57.79 Bicyclo[3,1,0]hexan-2-one,6,6-dicyano-5-(1-cycloocten-1-yl)- 0.35 0.15 0.13 
58.35 10,18-Bisnorabieta-5,7,9(10),11,13-pentaene 0.48 0.49 0.40 
59.09 4,4´-Diisopropylbiphenyl 0.88 0.54 0.49 
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59.85 9-Ethyl-10-methylanthracene 1.00 0.89 0.80 
60.38 1-[4-(2-p-Tolylvinyl)phenyl]ethanone 0.33 0.19 0.18 
60.54 1,7,7-Trimethyl-3-phenethylidenebicyclo[2.2.1]heptan-2-one  0.33 0.12 0.10 
61.16 Retene 5.97 4.83 4.29 
62.81 1,1´-Biphenyl,2,2´-dimethyl-6,6´-dinitro- 2.73 2.45 2.45 
63.24 Homovanillyl alcohol 1.10 0.20 0.20 
63.39 Methyl dehydroabietate 3.50 1.84 1.63 
64.51 Methyl abietate 0.41 0.13 0.09 
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Catalytic upgrading of biomass derived pyrolysis vapors over metal-loaded ZSM-5 zeolites: effect of different metal cations on the bio-oil final 
properties 
 
A. Veses, B. Puértolas, M.S. Callén, T. García 
 
Instituto de Carboquímica (ICB-CSIC), C/Miguel Luesma Castán, 50018 Zaragoza, Spain 
 





Compound Name Formula CAS-Number MWa 
Chemical 
Classification 
7.636 43 Methoxyacetic acid, pentyl ester C8H16O3 168920-35-2 160 esters 
7.752 43 5,9-Dodecadien-2-one,6,10-dimethyl-, (E,E))- C14H24O  208 linear ketones 
7.842 82 Furan,-2-methyl- C5H6O2 534-22-5 82 furans 
8.755 79 1,3-Cyclohexadiene C6H8 592-57-4 80 cyclic hydrocarbons 
8.876 79 1,4-Cyclohexadiene C6H8 592-57-4 80 cyclic hydrocarbons 
9.163 70 2-Butenal, (E)- C4H6O 123-73-9 70 aldehydes 
9.388 78 Benzene C6H6 71-43-3 78 aromatics 
9.455 43 2-Hydroxyacetaldehyde C2H4O2 141-46-8 60 aldehydes 
9.686 69 3-Penten-2-one C5H8O 625-33-2 84 linear ketones 
10.706 96 Furan,2,5-dimethyl- C6H8O 625-86-5 96 furans 
11.46 45 Ethane ,1,2-diethoxy C6H14O2 105-57-7 118 others 
12.064 79 1,4-Cyclohexadiene, 1-methyl- C7H10 4313-57-9 94 cyclic hydrocarbons 
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12.358 79 1-Methylcyclohexa-2,4-diene C7H10 
 
94 cyclic ketones 
12.704 79 1,3,5- Heptatriene, (E,E)- C7H10 17679-93-5 94 others 
13.17 91 Toluene C7H8 108-82-3 92 aromatics 
14.204 55 Cyclopentanone C5H8O 120-92-3 84 cyclic ketones 
16.006 95 Pyrazole,1,4-dimethyl C5H8N2 1072-68-0 96 cyclic hydrocarbons 
16.425 41 2,4-Hexandien-1-ol C6H10O 111-28-4 98 others 
16.777 69 (R)-(+)-3-Methylcyclopentanone C6H10O 6672-30-6 98 cyclic ketones 
17.274 91 Ethylbenzene C8H10 100-41-4 106 aromatics 
17.677 91 p-Xylene  C8H10 106-42-3 106 aromatics 
18.735 91 Xylene (other isomers) C8H10 106-42-3 106 aromatics 
19.248 67 2-Cyclopenten-1-one, 2-methyl- C6H8O 1120-73-6 96 cyclic ketones 
19.468 95 Ethanone, 1-(2-furanyl)- C6H6O2 1192-62-7 110 furans 
19.693 121 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- C10H16 4724-89-4 136 cyclic hydrocarbons 
20.65 67 2-Cyclopenten-1-one,3,4-dimethyl- C7H10O 30434-64-1 110 cyclic ketones 
21.31 107 1,3-Cyclopentadiene,5,5-dimethyl-2-propyl- C10H16 
 
136 cyclic hydrocarbons 
21.505 107 1,3-Cyclopentadiene,5-(1,1-dimethylethyl)- C9H14 35059-40-6 122 cyclic hydrocarbons 
21.731 105 Benzene,1-ethyl-3-methyl- C9H12 620-14-4 120 aromatics 
21.789 110 2-Furancarboxaldehyde , 5-methyl- C6H6O2 620-02-0 110 furans 
21.884 105 Benzene,1,2,3-trimethyl C9H12 526-73-8 120 aromatics 
22.379 94 Phenol C6H6O 108-95-2 94 phenols 
22.66 121 1,3-Cyclohexadiene, 1,3,5,5-tetramethyl- C10H16 4724-89-4 136 cyclic hydrocarbons 
23.22 105 Benzene,1-ethyl-3-methyl- C9H12 620-14-4 120 aromatics 
23.465 118 Benzocyclobuten-1(2H)-one C8H6O 3469-06-5 118 aromatics 
24.162 93 Cyclohexene, 1-methyl-4-(1-methylethylindene) C10H16 99805-90-0 136 cyclic hydrocarbons 
24.256 119 o-Cymene C10H14 527-84-4 134 aromatics 
24.494 112 2-Cyclopenten-1-one, 2-hydroxy-3-methyl- C10H14 80-71-7 134 cyclic ketones 
24.693 68 D-limonene C10H16 5989-27-5 136 cyclic hydrocarbons 
24.996 67 2-Cyclopenten-1-one, 2,3-dimethyl- C7H10O 1121-05-7 110 cyclic ketones 
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25.119 117 Indane C9H10 496-11-7 118 aromatics 
25.376 69 Methacrylic anhydride C8H10O3 760-93-0 154 linear ketones 
25.576 108 Phenol, 2-methyl- C7H8O 95-48-7 108 phenols 
25.803 105 Benzene,1,4-diethyl C10H14 105-05-5 134 aromatics 
25.981 109 2-Cyclopenten-1-one,3,4,4-trimethyl C8H12O 30434-65-2 124 cyclic ketones 
26.455 107 p-Cresol C7H8O 106-44-5 108 phenols 
27.139 109 Phenol, 2-methoxy- or guaiacol C7H8O2 90-05-1 124 phenols 
27.971 107 Phenol,2,6-dimethyl- C8H10O 576-26-1 122 phenols 
28.161 131 Benzofuran, 2-methyl- C9H8O 4265-25-2 132 furans 
29.413 122 Phenol, 2,5-dimethyl- C8H10O 95-87-4 122 phenols 
29.51 107 Pheno, 2,3-dimethyl- C8H10O 526-75-0 122 phenols 
29.868 130 Napthalene,1,2-dihydro C10H10 447-53-0 130 polyaromatics 
30.087 107 Phenol, 3-ethyl- C8H10O 90-00-6 122 phenols 
30.213 122 Phenol, 2,5-dimethyl- C8H10O 95-87-4 122 phenols 
30.684 123 2-Methoxy,5-methylphenols C8H10O2 1195-09-1 138 phenols 
31.199 110 Catechol C6H6O2 120-80-9 110 phenols 
31.242 123 Creosol C8H10O2 93-51-6 138 phenols 
31.438 128 Napthalene C10H8 91-20-3 128 polyaromatics 
31.762 121 Phenol,2,4,6-trimethyl- C9H12O 527-60-6 136 phenols 
32.354 146 Benzofuran,4,7-dimethyl- C10H10O 28715-26-6 146 furans 
32.782 121 Phenol, 2-ethyl, 5-methyl- C9H12O 1687-61-2 136 phenols 
33.615 78 1,2-Benzenediol, 3- methyl- C7H8O2 488-17-5 124 phenols 
34.361 137 Phenol, 4-ethyl,2-methoxy- C9H12O2 2785-89-9 152 phenols 
34.607 124 1,2-Benzenediol, 4- methyl- C7H8O2 452-86-8 124 phenols 
34.922 104 1H-Indene-1-one,2,3-dihydro- C9H8O 83-33-0 132 polyaromatics 
35.51 141 1H-Indene-1-ethylidene C11H10 2471-83-2 142 polyaromatics 
35.644 135 2-Methoxy-4-vinylphenols C9H10O2 7786-61-0 150 phenols 
36.583 134 Phenol, 4-(2-propenyl)- C9H10O 501-92-8 134 phenols 
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36.909 138 1,4-Benzenediol, 2,6-dimethyl- C8H10O2 654-42-2 138 phenols 
37.045 164 Eugenol  C10H12O2 97-53-0 164 phenols 
37.381 137 Phenol, 2-methoxy-4-propyl- C10H14O2 2785-87-7 166 phenols 
37.84 123 4-Ethylcathecol C8H10O2 1124-34-6 138 phenols 
38.741 151 Vanillin C8H8O3 121-33-5 152 aldehydes 
38.809 164 Phenol, 2-methoxy-4-(1-propenyl)- C10H12O2 97-54-1 164 phenols 
39.278 156 Napthalene,1,8-dimethyl- C12H12 569-41-5 156 polyaromatics 
40.262 164 Trans-Isoeugenol C10H12O2 5932-68-3 164 phenols 
41.481 151 Apocynin C9H10O3 498-02-2 166 phenols 
41.704 60 Levoglucosan C6H10O5 498-07-7 162 levoglucosan 
41.9 105 alpha-Muurolene C15H24 31983-22-9 204 polyaromatics 
42.357 151 Benzoic acid, 4-hydroxy-3-methoxy-,methyl ester C9H10O4 3943-74-6 182 esters 
42.689 137 2-Propanone, 1-(4-hydroxy-3-methoxyphenyl)- C10H12O3 2503-46-0 180 linear ketones 
42.842 144 2-Naphtalenol C10H8O 135-19-3 144 polyaromatics 
44.424 151 alpha-Amino-3´hydroxy-4´-methoxyacetophenone C9H11NO3 90765-44-9 181 linear ketones 
44.67 169 Naphtalene,1-methyl-7-(1-methylethyl)- C14H16 490-65-3 184 polyaromatics 
46.304 137 Homovanillic acid C9H10O4 306-08-1 182 acids 
48.906 178 2- Propenal, 3-(4-hydroxy-3 methoxyphenyl)- C10H10O3 458-36-6 178 aldehydes 
53.16 74 Hexadecanoic acid, methyl ester C17H34O2 112-39-0 270 esters 









C19H28  256 polyaromatics 




C18H22O  254 linear ketones 
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58.211 223 10,18-Bisnorabieta-5,7,9(10),11,13-pentaene C18H22 6566-19-4 238 polyaromatics 
58.967 223 4,4´-Diisopropylbiphenyl C18H22 18970-30-4 238 polyaromatics 
59.723 220 Phenanthrene,2,3,5-trimethyl C17H16 3674-73-5 220 polyaromatics 
60.006 195 Anthracene,9-buty,1,2,3,4-tetrahydro- C18H22 
 
238 polyaromatics 
60.264 221 1-[4-(2-p-Tolylvinyl)phenyl]ethanone C17H16O 
 
236 linear ketones 




Retene C18H18 483-65-8 234 polyaromatics 
63.022 248 8-Isopropy-1,3-dimethylphenanthrene C19H20 135886-06-5 248 polyaromatics 
63.117 137 Homovanilyl alcohol C9H12O3 2380-78-1 168 phenols 




Methyl abietate C21H32O2 127-25-3 316 esters 
66.515 149 Diisooctyl phthalate C24H38O4 131-20-4 390 esters 




Methyl abietate C21H32O2 127-25-3 316 others 
66.789 149 Diisooctyl phthalate C24H38O4 131-20-4 390 others 
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AUTORES: Puértolas B, Veses A, Callén MS, García T, Mitchell S, Pérez-Ramírez J. 
TÍTULO: Porosity-acidity interplay in hierarchical ZSM-5 zeolites for pyrolysis oil 
valorization to aromatics. 
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AUTORES: Veses A, Puértolas B, López JM, Solsona B, Callén MS, García T.  
TÍTULO: Promoting the deoxygenation of bio-oil by metal-loaded hierarchical ZSM-5 
zeolites. 
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ANEXO II: INFORME DE CONTRIBUCIÓN 
  
 En este Anexo II se presenta el justificante de la contribución del doctorando en los 
artículos científicos que conforman la presente Tesis Doctoral. 
 
Justificación de la contribución del doctorando 
 
Los doctores D. Tomás García Martínez y D. Ramón Murillo Villuendas, directores de la 
Tesis Doctoral titulada “Producción de biocombustibles de segunda generación a partir de 




Que D. Alberto Veses Roda ha participado activamente en los trabajos incluidos en esta 
memoria tanto en la experimentación llevada a cabo en las diferentes plantas como en el 
laboratorio, así como en la interpretación de los resultados, todo ello realizado bajo nuestra 
supervisión. 
 
Y para que conste, se adjunta el presente documento 
 







Fdo: Dr. Tomás García Martínez                           Fdo: Dr. Ramón Murillo Villuendas 
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